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O trabalho consta do estudo da modelagem matemática e simulação de colunas de 
destilação com reação química, aplicado ao processo de polimerização do nylon 6,6. Para 
tanto, o método da colocação ortogonal foi utilizado, reduzindo a ordem do modelo. 
Foram revistas informações da literatura a respeito de processos utilizando reação 
para obtenção de melhores separações em colunas de destilação, bem como estudos 
relacionados à polimerização do nylon 6,6. 
Na última década, a tecnologia de destilação reativa atraiu a atenção da indústria de 
processo químico, conduzindo simultaneamente reação na fase líquida e separação líquido-
vapor. Esta tecnologia tem o potencial de melhorar os processos através de uma ou mais 
das seguintes etapas: aumentando seu potencial econômico através da redução do capital 
de investimento e um melhor uso da matéria-prima; reduzindo a formação de subproduto; e 
melhorando a integração de energia utilizando diretamente o calor de reação na separação. 
Todas estas etapas contribuem para o aumento da competitividade industrial. 
No processo de polimerização do nylon 6,6 é desejável remover a água da reação 
para que o equilíbrio se desloque para o produto. Entretanto, se o reator possui uma saída 
para a eliminação dos vapores de água, uma concentração de equilíbrio de qualquer 
reagente volátil (hexametileno diamina) é removida com o vapor rico em água. Uma vez 
que reagentes são caros e o balanço estequiométrico é crítico para a obtenção de pesos 
moleculares elevados, os reagentes devem ser separados da água e retornados ao reator. A 
perda do monômero deve ser não apenas pequena, como também constante (a flutuação 
causa variações inaceitáveis no peso molecular do produto). Esses requisitos levam ao uso 
da coluna de destilação em conjunto com o reator polimérico gás-líquido. 
Os resultados demostram a viabilidade da aplicação da colocação ortogonal na 
simulação de colunas de destilação reativa, em estado estacionário. Para o caso do nylon 
6,6 foi possível adaptar o modelo de destilação convencional à destilação reativa, podendo 
verificar-se assim, a eficiência da coluna na recuperação de diamina. 
v 
ABSTRACT 
The present work consists of a study on mathematical modeling and simulation of 
reactive distillation systems, applied to the process of nylon 6,6 polymerization. For this 
purpose, the orthogonal collocation method was used, reducing the model's order. 
A review in literature information was made comprising processes using reaction 
for the obtaining of betters separations in distillation columns, as well as studies related 
with nylon 6,6 polymerization. 
In the last decade, reactive distillation technology has captured the attention o f the 
chemical process industry as a means of simultaneously conducting liquid-phase reaction 
with vapor-liquid separation. This technology has the potential to improve processes via 
one or more o f the following routes: increasing their economic potential through reduced 
capital investment and improved raw materiais usage, reducing by-product formation; and 
improving energy integration by directly using the heat of reaction for the purpose of 
separation. Ali ofthese routes contribute to increasing the manufacturer's competitiveness. 
For nylon 6,6 polymerization process it is desirable to remove the water ofreaction, 
as this will shift the equilibrium toward the product. However, if the reactor is vented, na 
equilibrium concentration of any volatile reactants with water is removed in the vapor. 
Since the reactants are valuable and stoichiometric balance is criticai to attain high 
molecular weights, reactants must be separated from the water and returned to the reactor. 
The monomer loss must be both low and constant (a fluctuating monomer loss causes 
unacceptable variability in the molecular weight of the product). These requirements call 
for the use of a distillation column to be used in conjunction with the gas/liquid polymer 
reactor. 
The obtained results show the viability o f the orthogonal collocation application in 
simulation of reactive distillation systems, in steady state. For the case of nylon 6,6 it was 
possible to adapt the conventional distillation model into reactive distillation, being able to 
verizy the efficiency ofthe column in diamine's recovery. 
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1 INTRODUÇÃO 
Os estudos de processos de polimerização vêm sendo ultimamente cada vez mais 
aprofundados, em virtude do desenvolvimento e da vasta aplicação de novos materiais 
poliméricos, tanto em fibras, como em plásticos. 
Assim sendo, nesta linha de pesquisa, toma-se necessário haver ferramentas 
matemáticas específicas que permitam representar adequadamente tais processos, 
englobando suas peculiaridades. 
Desta forma, procurou-se desenvolver a modelagem e simulação de colunas de 
destilação com reação química, em estado estacionário, utilizando-se o método da 
colocação ortogonal para a redução do modelo matemático proposto para a produção de 
nylon 6,6. 
No processo estudado, a destilação geralmente é utilizada em conjunto com o reator 
polimérico gás-líquido, pois por motivos econômicos e ambientais, requer-se alta pureza 
na separação do monômero, não mais que 300ppm de concentração de monômero no vapor 
retirado. A modelagem para o reator não foi desenvolvida, uma vez que o objetivo do 
trabalho era o desenvolvimento para a coluna de destilação reativa. 
Estudos mostram que a utilização de uma alimentação reativa na coluna toma os 
sistemas mais econômicos. Bons resultados na aplicação da coluna de destilação reativa 
são obtidos quando a volatilidade relativa é superior a 1,06 e se toma mais atrativa quando 
a mesma se aproxima da unidade. 
No capítulo 2 é apresentada uma revisão bibliográfica sobre vários processos onde 
a destilação reativa é empregada, suas vantagens e desvantagens e sua aplicação no 
processo de polimerização do nylon 6,6. 
O capítulo 3 aborda os métodos matemáticos utilizados no desenvolvimento deste 
trabalho, compreendendo o método da colocação ortogonal, para a redução do tamanho do 
modelo matemático desenvolvido, o método de Newton-Raphson, para a resolução de 
sistemas de equações algébricas não lineares, o método de Broyden, que é uma 
modificação no método de Newton-Raphson com o objetivo de contornar os problemas de 
convergência, e finalmente o método da Eliminação de Gauss para a resolução de sistemas 
de equações algébricas lineares. 
O capítulo 4 descreve o desenvolvimento da modelagem em estado estacionário de 
colunas de destilação com reação química aplicada ao processo de polimerização do nylon 
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6,6. O equilíbrio químico, a taxa de reação e o fluxo molar de líquido no interior da coluna 
são descritos por equações específicas do processo de polimerização em estudo. 
Os resultados da simulação da coluna de destilação reativa com duas alimentações 
de líquido saturado e uma de vapor saturado, variando-se o número e localização dos 
pontos de colocação, a razão de refluxo, a posição da alimentação reativa, o número de 
pratos da coluna, a vazão de alimentação do sal e sua composição são apresentados no 
capítulo 5. A interpretação dos resultados é feita com base na fração molar de diamina que 
sai com o vapor no topo da coluna. 
As conclusões sobre a simulação da coluna de destilação para a recuperação de 
diamina no processo de polimerização do nylon 6,6 estão no capítulo 6, bem como as 
recomendações para uma próxima etapa do estudo. 
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2 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 
2.1 REVISÃO 
A destilação com reação química tem sido realizada há muito tempo, desde que a 
destilação é praticada (invariavelmente, as reações estão presentes pois não podem ser 
interrompidas). Entretanto, não foi sempre vista como uma vantagem. Reações 
homogêneas catalíticas como esterificações, transesterificações e hidrólises são os 
principais exemplos de sua utilização. 
O conceito de destilação reativa não é novo. A técnica consiste no processo onde a 
destilação fracionada é acompanhada de reação química em alguns ou todos os pratos da 
coluna. Geralmente esta reação é induzida pela adição de uma alimentação contendo 
compostos reativos. Estes reagem seletivamente com um dos componentes no interior da 
coluna formando produtos que são removidos. Para uma mistura binária de dificil 
separação por exemplo, seria necessário uma coluna com muitos pratos e alta razão de 
refluxo. Com a alimentação adicional de uma mistura reagente apropriada, o tamanho da 
coluna e a razão de refluxo podem ser significativamente reduzidos para obter a separação 
desejada, com um menor custo. 
Esta técnica foi aplicada em 1920 para esterificações, usando catalisadores 
homogêneos, por Backhaus (1921a, 1921b, 1921c, 1921d, 1922a, 1922b, 1922c, 1922d, 
1922e, 1923a, 1923b) e revista por Keyes (1932). Outros trabalhos continuaram sendo 
feitos posteriormente, Camey (1937), McKeon et al. (1940), McKeon (1940), Longtin e 
Randall (1942), Leyes e Othmer (1945), Berman et al. (1948), Belck (1955), Corson et al. 
(1956), Hofmann (1958), Schoenemann (1958), Corrigan e Ferris (1969), Saito et al. 
(1971), estes citados por Doherty e Buzad (1992), Holve (1977), Terril et al. (1985), 
Cleary e Doherty (1985), Duprat e Gau (1991a, 1991b). Entretanto, somente nos últimos 
anos é que foram construídos sistemas comerciais de destilação reativa, onde reações 
químicas são deliberadamente introduzidas (Bart e Reis! (1997)). 
Uma revisão sobre vários processos industriais de esterificação baseando-se 
principalmente em patentes, foi feita por Keyes (1932). Em seu trabalho, equipamentos e 
métodos gerais de operação foram apresentados. O uso de colunas de fracionamento neste 
tipo de processo foi discutido, assim como fatores fundamentais do processamento. 
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Longtin e Randall (1942) apresentaram um estudo sobre processos de isomerização 
onde a mistura de isômeros era alimentada continuamente em uma espécie de refervedor 
que funcionaria como reator, na coluna de destilação fracionada. Da coluna, o isômero 
mais volátil era removido e condensado. O processo apresentado foi colocado como sendo 
o caso mais simples envolvendo reação e destilação simultaneamente, uma vez que não 
foram considerados mais do que dois componentes. 
Um procedimento para o cálculo das condições do estado estacionário em colunas 
de destilação reativa foi desenvolvido por Leyes e Othmer (1945). O sistema analisado foi 
a esterificação do ácido acético com butano!. Eles mostraram que o grau de avanço em 
cada estágio poderia ser previsto através de dados da taxa de reação e que os cálculos 
sucessivos prato-a-prato poderiam ser feitos com dados experimentais do equilíbrio 
líquido-vapor e relações de cinética e equilíbrio. 
Berman et al. (1948) estudaram a produção contínua do dibutil ftalato a partir do 
monobutil ftalato com excesso de butano!, sendo o ácido sulfúrico o catalisador. Para tanto, 
utilizaram uma coluna de destilação reativa. Concluíram que as taxas de reação em 
sistemas contínuos seguiam as mesmas relações cinéticas obtidas de sistemas estáticos; que 
a quantidade de produto formado em um prato era função da composição de líquido no 
estado estacionário, da temperatura e do volume, a qual poderia ser calculada através da 
equação da taxa instantânea e que o número total de pratos deveria ser determinado para 
cada caso. Observaram também que a concentração do catalisador e a temperatura eram 
fatores que influenciavam significativamente a taxa de conversão, como seria de se 
esperar. 
Considerando reações reversíveis em fase líquida, para dois ou três componentes 
hipotéticos, Belck (1955) descreveu processos contínuos, nos quais produtos eram obtidos 
essencialmente na forma pura, sendo a reação realizada em uma coluna de destilação 
simples. Ainda, ele apresentou métodos para o cálculo prato-a-prato para estes sistemas e 
soluções numéricas para duas reações. 
Corson et al. (1956) estudaram um método de separação de isômeros de 
dialquilbenzenos, envolvendo a alquilação de uma mistura de isômeros orto, meta e para 
com um agente alquil volumoso, em quantia insuficiente para reagir com todos os 
isômeros, utilizando uma coluna de destilação. Como resultado, observaram a reação com 
os isômeros mais reativos, concluindo que somente estes seriam alquilados. 
O desenvolvimento de uma planta piloto para um processo típico de esterificação 
foi feito por Corrigan e F erris ( 1969). O processo estudado foi a reação de esterificação do 
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metano! e ácido acético, envolvendo um reator e duas colunas. Um método analítico foi 
também desenvolvido de forma que os dados experimentais obtidos pudessem ser 
avaliados. Os resultados mostraram que o éster desejado poderia ser obtido da forma 
proposta. 
Saito et al. (1971) também descreveram um método de separação envolvendo a 
alquilação de uma mistura meta e para xileno, uma vez que até então, essa separação era 
comercialmente impossível. A destilação fracionada era de alto custo devido à 
proximidade dos pontos de ebulição dos componentes da mistura. Os compostos 
apresentavam estruturas moleculares semelhantes. A volatilidade relativa não era 
influenciada pela existência de um terceiro componente e por isso, a destilação por 
extração ordinária não era considerada prática. Com a técnica da destilação reativa, eles 
puderam separar os isômeros através da adição de cloreto de alumínio na coluna. Sabendo-
se que somente o meta-xileno poderia ser terc-butilado pelo cloreto e sendo assim, seu 
ponto de ebulição aumentaria significativamente, a separação poderia ser feita. Com o 
desenvolvimento de processos de cristalização, tomou-se possível a separação de isômeros 
de xileno, contudo, com algumas desvantagens como limitações eutéticas. Outros 
processos de separação desta mistura também foram desenvolvidos, como por exemplo, 
processos de adsorção. 
Terril et al. (1985) apresentaram uma pequena revisão bibliográfica dos trabalhos 
desenvolvidos sobre destilação com reação, como também desenvolveram uma teoria para 
o equilíbrio de fases simples, a qual demonstrou as vantagens da escolha de uma 
alimentação com compostos reativos. Aplicaram assim esta teoria, para a obtenção de um 
modelo de coluna para sistemas de destilação de misturas de xileno e compostos 
organometálicos, com o propósito de esclarecer conceitos básicos sobre fatores 
relacionados com boas condições de operação de uma coluna reativa. 
Cleary e Doherty (1985), assim como Saito et al. (1971), estudaram a separação 
através da destilação reativa, de misturas de isômeros, cujo ponto de ebulição dos 
componentes era muito próximo. Para tanto utilizaram um composto reagente como 
alimentação, verificando a separação do meta e para-xileno. Os resultados mostraram o 
potencial valor desta tecnologia para estes casos. 
Duprat e Gau (199la) determinaram experimentalmente a constante de equilíbrio 
na destilação reativa, através da análise cromatográfica da fase vapor para várias misturas 
de piridinas com um ácido orgânico em deficiência estequiométrica, com um solvente 
orgânico. Concluíram que uma reação ácido-base representaria uma vantagem quando as 
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constantes de equilíbrio dos componentes a serem separados diferissem entre si. Utilizando 
o modelo para o equilíbrio líquido-vapor desenvolvido por eles, fizeram a simulação 
numérica do processo, Duprat e Gau (199lb). A influência das condições de operação foi 
sistematicamente analisada e otimizada, com atenção especial às características da 
destilação reativa. 
Bart e Reis! (1997) desenvolveram um processo para a produção em grandes 
quantidades do éster ácido oxo-carboxílico de alta qualidade. Os problemas envolvidos 
neste processo são as condições da destilação bem como as reações que ocorrem na 
destilação reativa. A destilação extrativa produz camadas complexas de fluxo devido à 
química envolvida. Entretanto, o uso da destilação em conjunto com o processo de 
pervaporação pode resolver o problema de forma econômica. Baseando-se em processos de 
destilação contínua e batelada, e em experimentos de pervaporação, uma configuração 
otimizada pôde ser modelada. Utilizando-se a pervaporação para contornar os problemas 
da destilação o processo de destilação reativa I pervaporação I destilação reativa levou à 
produção de 5000 ton I ano (99,99% em massa do éster) empregando uma membrana com 
área de somente 120m2• 
O uso da destilação reativa para reações contendo catalisador sólido heterogêneo é 
mais recente, mas já havia sido descrito por Seunewald et al. ( 1971 ). Apesar disso, existem 
dificuldades e muitos estudos estão sendo realizados. Grande parte das indústrias químicas 
e petroquímicas têm atividades nesta área. Exemplos podem ser encontrados em processos 
patenteados por Agreda et al., US Patent No. 4,939,294 (1990) e US Patent No. 4,435,595 
(1984), conforme citado por Ruiz et al. (1995) e em processos para a produção do Nylon 
6,6, Grosser et a!. (1987) e Jaswal et al. US Patent No. 3,900,450 (1975), entre outros. 
A vantagem mais importante da destilação reativa é a redução do capital de 
investimento. Com a realização da reação química e da destilação em um mesmo 
equipamento, uma etapa do processo é eliminada, juntamente com bombas, tubos e 
instrumentação associados. Outras vantagens dependem da reação química específica. 
Reações que são caracterizadas pelo equilíbrio químico desfavorável, alto calor de reação e 
taxa significante de reação nas temperaturas de destilação são particularmente boas 
candidatas à destilação reativa. 
Muitas reações químicas apresentam calor de reação (t.Hr) significante, que pode 
ser exotérmico ou endotérrnico. Em um reator adiabático, isto provoca uma variação 
marcante na temperatura da mistura reacional, conforme a reação avança. Esta mudança 
grande de temperatura é desfavorável para o equilíbrio químico, diminuindo a conversão e 
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reduzindo a seletividade. Esta mudança pode também prejudicar a estabilidade do 
catalisador. Para processos convencionais, um bom projeto requer vários estágios com 
resfriadores ou aquecedores entre os estágios, para reações exotérmicas ou endotérmicas, 
respectivamente. Uma alternativa é proporcionar áreas de transferência de calor dentro do 
reator. Nos dois casos, o capital necessário para obtenção do equipamento é elevado. 
Na coluna de destilação reativa, o calor de reação não afeta a temperatura no prato, 
não alterando assim, o equilíbrio da reação. Em qualquer ponto próximo ao catalisador, o 
calor de reação causa transferência de massa (vaporização ou condensação) entre as fases 
líquida e gasosa, além da transferência de massa que ocorre na destilação, independente da 
reação. A temperatura da fase onde a reação ocorre será o ponto de ebulição ou orvalho, e 
será uniforme e constante de um lado a outro da seção da coluna. No caso de reações 
exotérmicas, o calor de reação é utilizado diretamente para a destilação. 
Os sistemas de reação química que exibem equilíbrio de reação desfavorável e 
significante calor de reação podem ser melhorados, com a utilização da tecnologia de 
destilação reativa. Outras considerações podem incluir o potencial de degradação ou 
polimerização dos componentes químicos na temperatura de operação da coluna. Um 
sistema químico/catalítico onde a faixa de temperatura da reação se sobrepõe, é ideal para 
a destilação reativa. Esta tecnologia é uma alternativa atrativa para uma grande variedade 
de processos com separações dificeis. 
Porém, combinar reação com destilação não é sempre vantagem. Fatores como a 
pressão e a temperatura estão relacionados com o equilíbrio líquido-vapor do sistema 
químico, influenciando o potencial de degradação ou polimerização de componentes 
químicos na coluna. Por isso um estudo prévio desses fatores é importante para a escolha 
da técnica a ser utilizada. 
O projeto apropriado para sistemas de destilação reativa é significativamente mais 
complexo que para os processos convencionais. Primeiramente, o catalisador deve ser 
escolhido; pode ser heterogêneo, como no processo de MTBE (meti! terc-butil éter) ou 
homogêneo, como no processo de acetato de metila. Isto influencia não somente nos tipos 
de equipamentos internos (como pratos, cestas, etc.) mas também na concentração de 
líquído e na sua distribuíção pela coluna. Outro fator importante é a escolha da localização 
da zona de reação, de forma a se obter uma boa performance do processo. 
Nos processos com catalisador sólido, por exemplo, a destilação reativa pode ser 
realizada de diferentes maneiras numa coluna. Em uma configuração, a reação com 
catalisador e a destilação em multiestágio ocorrem simultaneamente de modo contínuo. 
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Ambos, reação e destilação, ocorrem em toda a seção horizontal da coluna. Em outra 
configuração, reação e destilação ocorrem em pratos alternados. Neste caso, a seção de 
destilação reativa da coluna contém o dispositivo de contato com catalisador e o de 
destilação. A reação ocorre no dispositivo de contato e então a fase reagente passa para a 
destilação para o contato vapor/líquido e separação. Essas duas etapas acontecem 
alternadamente. Considerando essas etapas infinitamente pequenas, esta configuração 
torna-se equivalente à primeira. Nas duas configurações, a seção de retificação fica acima 
da seção de destilação reativa da coluna e a seção de esgotamento fica abaixo. 
Bessling et al. ( 1997) introduziram uma aproximação sistemática para decidir 
quando uma coluna de destilação reativa deve ser dividida em zonas de destilação e reação. 
Isto pode ser necessário para contornar limitações resultantes do equilíbrio químico. Para 
tanto eles utilizaram um conceito de linhas de destilação reativa, semelhante às linhas de 
destilação convencional, construindo diagramas e analisando o espaço de reação. 
Muitos trabalhos anteriores sobre destilação reativa estavam relacionados a 
métodos de resolução utilizando somente o balanço material para o estado estacionário. A 
expansão de métodos numéricos originalmente desenvolvidos para destilação reativa foi 
apresentada por Nelson (1971), Suzuki et al. (1971), Komatsu e Holland (1977), Tierney e 
Riquelme (1982), e Xu e Chen (1985). 
Nelson (1971) utilizou um método para a resolução de equações que descreviam a 
destilação reativa, sem restringir a forma da expressão da taxa de reação (linear ou não 
linear). As taxas de fluxos e as temperaturas dos estágios também poderiam ser 
determinadas. As expressões analíticas foram derivadas para a matriz Jacobiana necessária 
ao uso da técnica de Newton-Raphson. Em termos práticos, deu-se preferência ao uso da 
técnica dos mínimos quadrados a qual envolveu uma pequena modificação do algoritmo. 
Um método completamente automático e detalhado para a determinação da 
separação multicomponente acompanhada de reação química realizada numa coluna de 
destilação reativa fracionada foi apresentado por Suzuki et al. (1971). O método utilizava o 
algoritmo da matriz trídiagonal desenvolvido por Amundson et al. para a solução de 
equações de balanço material linearizadas, assim como o método de Muller para a 
convergência dos valores do perfil de temperatura da coluna. Uma vez determinados os 
parâmetros de operação e estimados a distribuição inicial de temperatura, o fluxo de vapor 
e a taxa de reação, o problema era solucionado sem intervenção manual. O método 
proporcionava rápida convergência e estabilidade. 
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Komatsu e Holland (1977) desenvolveram um método com duas variáveis 
independentes, para a resolução de problemas de destilação em estado estacionário e não 
estacionário. As variáveis independentes eram semelhantes aos fatores de correção 
definidos para a taxa de reação (I]) e para fluxos molares ( B). A convergência do método 
poderia ser obtida sem dificuldade para o caso onde taxas de equilíbrio líquido-vapor eram 
definidas como função somente da temperatura. Entretanto, para cálculos baseados em 
dados experimentais de sistemas de esterificação, os valores de 1'11] e 118 resultantes do 
método de Newton-Raphson eram muito grandes. Assim uma correção para isto, utilizando 
a função arcotangente, foi proposta para eliminar esta divergência. 
Utilizando a técnica da matriz tridiagonal dada por Naphtali e Sandholm (1971), Xu 
e Chen (1985) desenvolveram a simulação de processos de destilação com reações em 
série. Eles queriam estudar os requisitos para o projeto computacional e seus efeitos em 
diferentes configurações de fluxos entre os estágios para a produção de intermediários. 
Para tanto, um procedimento mais generalizado foi proposto, no qual existiriam várias sub-
matrizes tridiagonais na matriz Jacobiana. Concluíram que desta forma, algumas vantagens 
sobre a metodologia de Newton-Raphson seriam obtidas, e também, menos 
armazenamento de dados seria necessário. 
Mais recentemente, um modelo considerando efeitos de transferência de massa foi 
apresentado por Alejski (1991) e equações em estado estacionário foram implementadas 
em ASPEN por Venkataraman et al. ( 1990). 
Em todos os casos, os pratos de destilação eram considerados como perfeitos 
reatores de mistura. Porém, essa descrição era uma grande simplificação. Diferentes 
condições de mistura no prato causavam diferentes conversões. Alejski (1991) propôs um 
novo método de resolução para colunas de destilação reativa no qual um modelo mais 
exato que descrevia a mistura no prato de destilação era utilizado. Um algoritmo 
computacional suficientemente estável, flexível e eficiente, com relação ao tempo 
computacional e armazenamento de dados foi apresentado. 
Venkataraman et al. (1990) implementaram o algoritmo baseado no proposto por 
Boston (1978), em ASPEN PLUS. O programa relacionava cinética e reações de equilíbrio 
juntamente com reações eletrolíticas. As reações poderiam ocorrer na fase líquida e/ou na 
fase vapor. Elas poderiam estar restritas a uma seção da coluna, devido à presença do 
catalisador e ainda diferentes reações poderiam ocorrer em diferentes seções da coluna. 
Para a cinética de reação, os dados poderiam ser obtidos através de expressões ou estarem 
contidos em subrotinas. Para as reações de equilíbrio, as constantes de equilíbrio poderiam 
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ser calculadas através da energia livre de Gibbs ou a partir de uma expressão polinomial 
desenvolvida. Este programa foi aplicado por usuários de ASPEN PLUS para a resolução 
de problemas reais. Algumas destas soluções foram discutidas pelos autores. 
É óbvio que são necessários modelos de simulação estacionária ou dinâmica para a 
obtenção de um projeto apropriado, com posterior otimização, aumento de escala, análises 
de defeitos e outros fatores. Porém, é quase impossível adaptar os modelos de destilação 
convencional à destilação reativa. Existem muitas razões para isto: na destilação 
convencional, as principais variáveis para o projeto são o número de pratos, a localização 
do prato de alimentação e a razão de refluxo; é razoável assumir inicialmente fluxo molar 
constante; que a concentração de líquido em cada prato é uma variável secundária e a 
corrente de alimentação estará num único prato, ao invés de distribuída em vários estágios. 
Em contraste, na coluna de destilação reativa, não se pode assumir fluxo molar constante a 
menos que a reação esteja termicamente neutra e estequiometricamente balanceada; não se 
pode assumir também que o volume no prato seja um parâmetro minoritário, desde que as 
reações ocorram dentro da camada de líquido do prato, e por último, não se deve ter uma 
única zona de alimentação, uma vez que a coluna economicamente otimizada possui 
alimentação distribuída. 
Estas diferenças críticas entre processos de destilação reativa e processos 
convencionais tornam difícil o desenvolvimento de métodos para o projeto de sistemas 
com destilação reativa através da modificação de técnicas originalmente desenvolvidas 
para destilação convencional. Barbosa e Doherty (1988a, b) são pesquisadores que 
aplicaram com sucesso métodos desenvolvidos para processos convencionais em 
destilação reativa. Eles utilizaram um novo conjunto de variáveis para simplificar as 
equações desenvolvidas para colunas de destilação reativa multicomponente, com simples 
alimentação. Obtiveram, dessa simplificação, equações semelhantes às desenvolvidas para 
colunas de destilação convencionais, porém devido às considerações necessárias para a 
derivação, o método poderia não ser quantitativamente correto. Eles pretendiam preservar 
todas as características qualitativas importantes aos processos de destilação. Assim sendo, 
o modelo era conveniente para o estudo dos efeitos de reações químicas na geometria dos 
mesmos. Ainda, estudaram a introdução das variáveis no conjunto de equações para 
colunas com dupla alimentação. Ao contrário da alimentação simples, eles verificaram que 
as características estruturais do refluxo mínimo eram significativamente afetadas pela 
presença de reações químicas. Para o estudo, desenvolveram uma técnica da curva residual 
modificada para analisar sistemas de destilação reativa que se encontravam próximos ao 
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equilíbrio químico, eram termicamente neutros e envolviam somente uma reação. Quando 
uma destas considerações não se verificava, a cinética e o calor da reação, o volume de 
líquido no prato e o tempo de residência tomavam-se os principais parâmetros que não 
poderiam ser determinados. Esta era uma limitação importante, porém, inoportuna pois um 
grande número de aplicações em destilação reativa não poderia ser assim analisada. 
Para que as vantagens da destilação reativa possam ser melhor utilizadas é 
necessário examinar com precisão as variáveis que influenciam no processo. Como uma 
simplificação, muitas publicações que tratam da análise e do projeto de colunas de 
destilação reativa assumem equilíbrio químico em cada estágio. Ung e Doherty (1995) 
descreveram a influência de reações simultâneas no equilíbrio de fases sob a assunção do 
equilíbrio químico. Barbosa e Doherty (1988) descreveram a influência das reações do 
equilíbrio químico no diagrama de fases. Espinosa et al. (1995) analisaram o projeto de 
colunas para um sistema reativo contendo componentes não reativos. Contudo a importante 
influência da taxa de reação e do volume de líquido total da coluna geralmente é esquecida. 
O projeto de colunas reativas tem sido considerado com prioridade em relação à cinética de 
reação. 
A influência do volume total de líquido da coluna na qualidade do produto 
utilizando reações controladas cineticamente foi descrito por Doherty e Buzad (1995). 
Bock e Wozny (1997) analisaram a influência do equilíbrio de fases e da taxa de reação na 
conversão, para duas reações de equilíbrio. Foram examinadas a esterificação do acetato de 
etila menos adequado para a destilação reativa, e a transesterificação do meti! éster. A 
produção do etileno glicol foi utilizada como um exemplo para ilustrar como a seletividade 
de um determinado componente pode ser aumentada pela influência da destilação e taxa de 
reação quando se tem duas reações paralelas. O volume de líquido da coluna tem grande 
influência na conversão dos produtos mesmo para reações rápidas. 
Okasinski e Doherty ( 1997) mostraram através de dois exemplos, que a tecnologia 
da destilação reativa pode produzir alternativas viáveis ao processo em situações onde 
camadas convencionais de fluxo são indesejáveis devido à presença de azeótropos, ou da 
constante de equilíbrio da reação ser muito pequena (Keq << 1). Nos processos 
convencionais , grandes fluxos de reciclo ou baixa conversão no reator resultam desses 
fatores termodinâmicos indesejáveis. A destilação reativa pode superar estes problemas 
uma vez entendendo o comportamento azeótropo como uma função da constante de 
equilíbrio da reação. Os efeitos do pequeno valor da constante de equilíbrio da reação 
também podem ser melhorados se a volatilidade de um dos produtos for muito maior ou 
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muito menor comparada aos outros componentes. Entretanto, existe um limite para o uso 
da destilação reativa em sistemas com constantes de equilíbrio extremamente pequenas 
(Keq =: 1 o-4 a 10-5). 
2.2 NYLON 6,6 
Muitas poliamidas importantes são formadas por equilíbrios limitados, em reações 
de policondensação em fase líquida da forma: 
A+ B ~C 




onde A e B são comonômeros, C é um sal, P; é um polímero com i unidades repetitivas e 
W é a água. Um dos exemplos mais importantes é o caso onde A é o ácido adípico, B é o 
hexametileno diamina e o polímero é o nylon 6,6. O aumento na utilização do nylon 6,6 
em plásticos, fibras têxteis e outros, promoveu a pesquisa e o desenvolvimento intensivo 
de processos comerciais novos e mais eficientes de produção do polímero. 
A importância da reação (1) com relação à (2) depende da temperatura do sistema. 
Baixas temperaturas normalmente favorecem a reação (1). Temperaturas acima de 200°C 
fortemente favorecem as reações (2a) e (2b ), e este é o regime onde a polimerização do 
nylon 6,6 é normalmente realizada. 
É desejável remover a água da reação para que o equilíbrio se desloque para o 
produto. Entretanto, se o reator possui uma saída para a eliminação dos vapores de água, 
uma concentração de equilíbrio de qualquer reagente volátil (hexametileno diamina) é 
removida com o vapor rico em água. Uma vez que reagentes são caros e o balanço 
estequiométrico é crítico para a obtenção de pesos moleculares elevados, os reagentes 
devem ser separados da água e retomados ao reator. A perda do monômero deve ser não 
apenas pequena, como também constante (a flutuação causa variações inaceitáveis no peso 
molecular do produto). Esses requisitos levam ao uso da coluna de destilação em conjunto 
com o reator polimérico gás-líquido. 
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Exige-se não mais que 300ppm de hexametileno diamina perdidos com o vapor, 
isto é, o vapor de água que deixa a coluna deve ser mais que 99,9953% (porcentagem 
molar) puro (Doherty e Buzad (1992), Ogata (1960)). Separações de alta pureza são 
geralmente caras pois requerem razões elevadas de refluxo e sendo assim, vários estágios. 
Entretanto, se uma solução rica em A (ácido adípico) é alimentada na coluna, então a 
reação iônica (I) irá ocorrer em cada prato abaixo do prato de alimentação. Tal arranjo 
permite destilações de alta pureza em colunas relativamente pequenas. 
Jacobs e Zimmermann (1977) e US Patent No 3,900,450 (1975) descreveram tal 
processo para a produção de nylon 6,6 , conforme pode ser observado na figura 2.1, 
apresentada adiante. Neste processo a alimentação principal do sal é pré-aquecida no 
condensador total e alimentada na parte inferior da coluna (poderia ser alimentada 
diretamente no trocador de calor próximo ao reator). A alimentação de entrada contém 
ácido adípico, sal, água e traços de diamina. 
Em resumo, a separação ocorre entre componentes B e W usando A. Componentes 
A e B reagem de acordo com : 
A+ B ~C 
e o componente W não é reativo. Componentes A e C não são voláteis. Este é o exemplo 
de uma mistura reagente perfeitamente seletiva. A mistura remove B sem introduzir 
componentes voláteis que possam contaminar o vapor de água purificado. As purezas 
desejadas podem ser obtidas numa coluna industrial de 12 pratos com razão de refluxo de 
0,5. Uma análise mais detalhada deste sistema é dada por Grosser et al. (1987), onde um 
modelo para a destilação reativa acompanhada de um reator de policondensação contínua é 
proposto, para a produção do nylon 6,6. A modelagem é feita apenas para a coluna e 
alguns resultados da simulação são apresentados em forma de gráficos e tabelas. 
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3 MÉTODOS MATEMÁTICOS 
3.1 INTRODUÇÃO 
Os fenômenos fisicos e químicos envolvidos em um sistema podem ser modelados 
por equações que apresentam a característica de depender da evolução do tempo e da 
influência das condições de contorno. Quando se confronta com um modelo expresso na 
forma de equações, deve-se decidir qual o método mais adequado na sua solução. 
Neste capítulo serão apresentados os métodos numéricos utilizados no 
desenvolvimento do modelo matemático para a representação da coluna de destilação 
reativa operando em estado estacionário. São eles o método da Colocação Ortogonal, o 
método de Newton-Raphson, conforme Carnaham et al., (1969), o método de Broyden ou 
Quasi-Newton, Broyden (1965) e o método da Eliminação de Gauss. 
O método da Colocação Ortogonal aplicado a equações diferenciais parciais as 
transformam em equações diferenciais ordinárias ou, dependendo do caso, em um conjunto 
de equações algébricas, caso as equações diferenciais sejam totais. O problema, antes de 
condição de fronteira, passa a ser representado por um problema de valor inicial. 
O método iterativo de Newton-Raphson, juntamente com as modificações propostas 
por Broyden, é utilizado para a resolução de sistemas de equações algébricas não lineares. 
Já a Eliminação de Gauss, é empregada para a resolução de sistemas de equações 
algébricas lineares obtidas. 
3.2 MÉTODO DA COLOCAÇÃO ORTOGONAL 
O método da Colocação Ortogonal é um dos métodos dos resíduos ponderados para 
aproximação polinomial de funções incógnitas. No método para problemas de contorno, a 
solução aproximada é especificada como uma série de polinômios ortogonais que 
satisfazem as condições de contorno, sendo os pontos de colocação as raízes do polinômio 
de maior grau. A idéia é de que os pontos sejam tomados automaticamente, evitando assim 
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uma escolha arbitrária e inadequada. Ao se aplicar o método, as equações diferenciais 
ordinárias se transformam em um conjunto de equações algébricas, ou, se partindo de 
equações diferenciais parciais, em equações diferenciais ordinárias. 
No método da Colocação Ortogonal três características são importantes: 
I. A função tentativa é tomada como uma série de polinômios ortogonais; 
2. Os pontos de colocação são raízes do polinômio de maior grau; 
3. Os valores das variáveis dependentes são funções do valor da solução nos pontos 
de colocação. 
A principal vantagem deste método é que ele permite uma considerável redução da 
ordem do modelo, resolvendo eficientemente o problema quando comparado a outros 
métodos, além de apresentar uma formulação simples, implicando em um menor tempo 
computacional e quantidade de memória necessária para a execução do programa 
computacional. Outra vantagem consiste em se ter um mínimo de escolhas arbitrárias a se 
fazer. Basicamente, o método se desenvolve nas seguintes etapas: 
- definição da família de polinômios ortogonais; 
- determinação dos pontos de colocação; 
- determinação dos coeficientes da matriz dos pontos de colocação; 
- determinação da solução aproximada do problema. 
A função original do problema é tomada como uma série de polinômios ortogonais, 
cujos coeficientes são determinados nos pontos de colocação, os quais são os zeros do 
polinômio de maior grau. Para uma equação diferencial: 
( m m-1 , ) O g y 'y ' ... , y 'y, X = 






PN(x) = L:c;x; 
i=O 
com grau N e ordem N+ I. 
(3.1) 
(3.2) 
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Devido à aproximação da equação (3.1) por um polinômio como a equação (3.2), 
erros são introduzidos na solução, chamados de "resíduos", que são a diferença entre a 
solução real e a solução aproximada para cada valor de x: 
R ( ) _ ( m m·l , ) X, YN - g y ' y ' ... , YN ' YN, X (3.3) 
Na determinação dos coeficientes do polinômio são levadas em conta as condições 
de contorno originais. Para se ter a melhor solução aproximada possível, o resíduo R(x, YN) 
é calculado de acordo com o critério de minimização estabelecido, devendo a integral 
ponderada dos resíduos, no intervalo de colocação (a, b ), satisfazer a: 
b 
JwiR(x,yN)dx =O (3.4) 
a 
A função peso ou função de ponderação Wj é quem determina os vários tipos de 
polinômios, sendo a função Delta de Dirac a escolhida neste trabalho, por ser empregada 
em Colocação: 
w(x) = õ(x- x;) (3.5) 
Suas propriedades genéricas são: 
X*Xi 
+OO 
Jo(x- x;)dx =I 
-00 
+00 
Jo(x- x, )f(x)dx = f(x) 
-oo 
Das equações (3.4) e (3.5) combinadas tem-se: 
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b 
Jo(x-x;)R(x,yN)dx = R(x,yN) =O (3.6) 
a 
Os resíduos calculados nos pontos de colocação se anulam e a função polinomial se 
iguala à função original do problema nesses pontos. Os coeficientes do polinômio são 
determinados devido a imposição de que os resíduos avaliados nos pontos de colocação 
sejam nulos. 
A determinação da família de polinômios ortogonais e seus coeficientes é feita 
aplicando-se a seguinte condição de ortogonalidade: 
b 
Jw(x)Pi_1(x)PN(x)dx =O (3.7) 
a 
onde w(x) é a função de ponderação ( ~ 0). 
Para isso, é imposta a condição de que PN seja ortogonal a cada Pj.t, com j = 1, ... , 
N. Os pontos de colocação (x;), uma vez encontrados os polinômios (Po, P~, ... , PN), são as 
raízes do polinômio de maior grau. Os polinômios de grau inferior irão compor a expansão 
da solução. A ortogonalidade na equação (3.7) assegura que os zeros de PN (x) sejam reais, 
distintos e localizados no intervalo entre a e b. Neste trabalho serão utilizados os 
polinômios de Lagrange e Jacobi, conforme Villadsen, (1970), que são ortogonais no 
intervalo [0, 1]. Os pontos de colocação serão tomados como as raízes do polinômio de 
Jacobi PN 1"· Pl ou simplesmente N (a, J3), dado por: 
I 
JxP(1- xtxipN'(a,pJ(x)dx =O 
o 
j = 1,2, ... , N (3.8) 
Em problemas com condição de contorno, a expansão da solução em polinômios 
ortogonais dá-se como segue, considerando que em destilação, devido ao comportamento 
fisico não simétrico dos perfis de composição e temperatura, o problema deve ser 
aproximado por funções ímpares: 
N 
YN(X) = x+x(l-x) ~);PH(x) (3.9) 
i:::: I 
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as quais podem ser escritas na forma: 
N+2 
YN(X)= ~),P,_1 (x) 
i=l 
N+2 
YN(X) = ~),x'-1 
i=l 
Em cada ponto de colocação tem-se: 
N+2 












'<J, i= Xj e C (. 1) i- 2 j,i= 1- Xj 
Explicitando a equação (3.11) em relação a "d", tem-se: 
Substituindo a equação (3.14) em (3.13) obtém-se: 
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ou 
N+2 
"A y(x) L I,J I (3.16) 
A resolução da equação diferencial consiste em aproximar as derivadas da função 
por somatórios ponderados dos valores da função nos pontos de colocação. A derivada 
para um determinado ponto de colocação é expressa em termos da solução de todos os 
pontos de colocação, corno pode ser observado na equação (3 .16). Os coeficientes Aij são 
facilmente calculados, pois só dependem dos pontos de colocação para serem 
determinados. Em Villadsen (1970) encontram-se algoritmos e subrotinas para o cálculo 
desses coeficientes. 
O programa de computador DMATA, desenvolvido por Ravagnani (1988) é 
utilizado neste trabalho para a determinação da matriz Aij , em função do número de 
pontos internos e os parâmetros alfa e beta do polinômio de Jacobi. 
3.3 MÉTODO DE NEWTON-RAPHSON 
A solução de um sistema de equações algébricas não lineares é determinada pelo 
método iterativo de Newton-Raphson, conforme Camaham et al., (1969). 
Considerando o sistema de equações algébricas não lineares: 
f1 (x~, Xz, •.. , Xn) = O 
6 (x~, Xz, ... , Xn) = O 
fn (x~, Xz, ... , Xn) = O 
ou genericamente Fi (x) =O. 
(3.17) 
Expandindo as equações (3.17) em urna série de Taylor em torno de Xj , truncada no 
segundo termo da série, tem-se: 
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o o o o 8f2 o 8f2 
[ ]
o [ ]o f2 (x1,x2, ... ,Xn)=f2 (X! ,X2 , ... ,Xn )+(X1-XI) àxl + ... +(Xn -Xn) àxn 
f.(x1,x2 , ... ,x.) = f.(x1° ,x2°, ... ,x.")+(x1 -x1°{ :J + ... +(x. -x."{ :J 
(3.18) 
Define-se a matriz Jacobiana, J(xk) como: 
8F;(x) 
J(xk) =f (x) = -2.0_-"-
,,J àx. 
J 
(lsisn e lsjsn) (3.19) 
21 
O conjunto de equações dado por (3.18), em combinação com (3.19), em forma 
matricial é representado por: 
onde: 
J(xk) -matriz quadrática jacobiana de ordem n 
õk - vetor coluna 





[:~J [::]' . . . . . . 
[:J [:J 
F(xk) = [fik , fzk , ... , fnk]' 
Xk = [XIk , X2k , ... , Xnk]t 
Ôk = Xk+l- Xk 







Inicialmente atribui-se valores a x com o objetivo de que se possa calcular F e a 
matriz J. O sistema de equações, conforme a equação (3.20), é resolvido através do método 
de Eliminação de Gauss ou pelo método LU e os valores de 8 são determinados. Os novos 
valores de x são calculados pela equação (3.22). O critério de convergência estabelecido é 
testado e o mesmo procedimento é seguido até que este critério seja satisfeito ou o número 
máximo de iterações seja atingido, com a indicação de uma situação de resultado 
insatisfatório, nesse caso. 
3.4 MÉTODO DE BROYDEN OU QUASI-NEWTON 
O método de Broyden, conforme Broyden (1965), nada mais é do que uma 
modificação no algoritmo de cálculo do método de Newton-Raphson, com o objetivo de 
contornar problemas de convergência. Se os valores das funções calculadas na iteração (k 
+ 1) forem, em média, maiores que os da iteração (k), o novo valor de Xk+I é amortecido. O 
procedimento de cálculo do método pode ser assim resumido: 
assume-se um conjunto de valores iniciais para as variáveis xo e as funções 
então, são calculadas: 
fo = f(xo) (3.23) 
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os elementos da matriz jacobiana são aproximados pela derivada numérica: 
(3.24) 
onde hj é aproximadamente o valor de 0,001 Xj; 
define-se Hk como sendo a recíproca da inversa do Jacobiano, de acordo com: 
(3.25) 
calcula-se a equação a seguir, com os valores correntes de H e f: 
(3.26) 
faz-se Sk igual a I e então a norma Euclidiana de f(xk + sk Pk) é comparada à 
norma de f(xk) conforme a inequação a seguir: 
(3.27) 
Caso seja falsa, calcula-se Sk através da fórmula desenvolvida por Broyden para o 




~)/(xk) + skPk 




Os vetores abaixo são avaliados: 
Xk+l = Xk + Sk pk 




O critério de convergência é testado e o processo se repete até o momento em que 
ele seja atingido. 
3.5 ELIMINAÇÃO DE GAUSS 
O método da Eliminação de Gauss (Carnahan et a!., (1969), Ruggiero e Lopes, 
(1988)) consiste em transformar o sistema de equações algébricas lineares em um sistema 
linear equivalente com matriz dos coeficientes triangular superior, pois estes são de 
resolução imediata. Para tanto são utilizadas as seguintes operações lineares: 
- multiplicação de uma equação por uma constante; 
- subtração de uma equação por uma outra e substituição da segunda pelo resultado 
da subtração; 
reordenamento das equações. 
Nenhuma destas operações alteram a solução do sistema de equações. 
Seja um sistema de equações com "n" variáveis x~, x2, ... , Xn : 
an(J) XI + a12(J) Xz + a13(I) X3 + ... + a1n(I) Xn = b1(I) 
a21(I) XI + a22(I) Xz + az/1) X3 + ... + azn(J) Xn = bz(I) 
(J) + (I) + (I) + (1) = b
0
(J) 
anl XI an2 Xz an3 X3 ..• + ann Xn (3.32) 
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a<l) In x, 
b(l) 
I 
a<'l a<l) a<'l x2 b(l) 21 22 2n 2 (3.33) = 
a<l) nl 
a(IJ 
n2 a<l) nn xn 
b(l) 
n 





a<•J In x, 
b(k) 
I 
o a<kJ 22 a<'J 2n x, = 
b(k) 
2 (3.34) 
o o a<'J nn xn b(k) n 
A fim de mm1m1zar os erros decorrentes dos arredondamentos das diversas 
operações matemáticas empregadas na operação de triangularização, é feito o 
pivoteamento parcial da matriz AiJ , reordenando as últimas (n-k+ 1) linhas da matriz de 
modo que o maior dos coeficientes, em valor absoluto, na k-ésima coluna esteja na k-ésima 
linha. 
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4 MODELAGEM DE COLUNAS DE DESTILAÇÃO COM REAÇÃO 
QUÍMICA 
4.1 INTRODUÇÃO 
Os estudos de processos de polimerização vêm sendo ultimamente cada vez mais 
aprofundados, em virtude do desenvolvimento e da vasta aplicação de novos materiais 
poliméricos, tanto em fibras, como em plásticos. 
Nesta linha, toma-se necessário haver ferramentas matemáticas específicas que 
permitam representar adequadamente tais processos, englobando suas peculiaridades. 
Neste capítulo será apresentado o desenvolvimento da modelagem em estado 
estacionário de colunas de destilação com reação química, aplicada ao processo de 
polimerização do nylon 6,6. Tanto o equilíbrio químico quanto a taxa de reação são 
específicos do processo de polimerização em questão. Porém, no desenvolvimento da 
modelagem, qualquer sistema com qualquer número de componentes poderá ser simulado, 
desde que se disponham de todos os parâmetros pertinentes ao modelo, bem como a 
equação do equilíbrio e a taxa de reação. O cálculo do fluxo molar de líquido no interior da 
coluna também foi aplicado ao caso particular do nylon 6,6. 
4.2 CÁLCULO DO EQUILÍBRIO LÍQUIDO-VAPOR 
forma: 
e 
Muitas poliamidas importantes são formadas por reações de policondensação da 
A + B ++ P1 + W 
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onde A e B são comonômeros, C é um sal, Pb o polímero com i unidades repetidas e W é a 
água. A importância da reação (4.1), comparada à (4.2), depende da temperatura e da 
pressão do sistema. Temperaturas acima de 200° C fortemente favorecem as reações (4.2a) 
e ( 4.2b) e nestas condições é que a polimerização do nylon 6,6 é normalmente realizada. 
O equilíbrio de fase para o sistema foi discutido por Terrill et al. (1985). Uma 
modificação de sua análise foi feita por Grosser et al. ( 1987). Conforme apresentado por 
Grosser, a mistura binária de água e hexametileno tem um comportamento não-ideal. 
Entretanto, um valor constante para a volatilidade relativa (a) correlaciona muito bem os 
dados de x-y. É claro que a volatilidade não pode ser estimada através da razão entre as 
pressões de vapor dos dois componentes. Assumindo-se que o equilíbrio líquido-vapor 
possa ser descrito por uma volatilidade relativa constante quando componentes não-
voláteis estão presentes, então o equilíbrio de fases reativas é governado por: 
Ys = xs I (xA aAs + Xs + xc acn + xw aws) (4.3a) 
XA + XB + Xc + Xw = 1 (4.3b) 
onde 
- XA é a fração molar de líquido do ácido 
- xs é a fração molar de líquido da diamina 
- xc é a fração molar de líquido do sal 
- xw é a fração molar de líquido da água 
- YB é a fração molar de vapor da diamina 
- a é a volatilidade relativa 
Uma vez que o ácido e o sal são componentes não voláteis, isto é aAB = acs = O, 
obtém-se: 
YB = Xs I (xa + xw awn) (4.4a) 
e 
Yw = 1- YB (4.4b) 
onde Yw é a fração molar de vapor da água. 
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Assim, a constante de equilíbrio de fases também é determinada, sendo definida 
como a razão entre a fração molar de um componente i na fase vapor e sua fração molar na 
fase líquida: 
(4.5) 
Estas equações são utilizadas no programa desenvolvido, mais especificamente na 
subrotina EQUIL. 
4.3 CINÉTICA DA POL/CONDENSAÇÃO 
A policondensação do nylon 6,6 é tratada como uma reação reversível entre grupos 
terminais amina (hexametileno diamina) e carboxila (ácido adípico) formando ligações 
amida (adipato de hexametileno diamonium- sal do nylon) e eliminando molécula de água. 
A cinética foi obtida do trabalho de Steppan et al. ( 1987). Ela é válida para concentrações 
de água entre 1 e 90% molar e para temperaturas na faixa de 200 a 265° C: 
R1 = C, kapp (XA Xs - Xc Xw I Kapp) (4.6) 
onde: 
- XA é a fração molar de líquido do ácido 
- xs é a fração molar de líquido da diamina 
- xc é a fração molar de líquido do sal 
- xw é a fração molar de líquido da água 
- kapp = ko exp [-10770 (l!T- 11473)] 
- ko = exp {2,55- 0,45 tanh[25 (xw- 0,55)]} + 8,58{tanh[50 (xw- 0,10)]-1}(1- 30,05 xa) 
- Kapp = Ko exp[-(8Happ I R) (1/T- 11473)] 
- Ko = exp{[1 -0,47 exp(-xw112 1 0,2)] (8,45- 4,2 xw)} 
- !lHapp I R= {7650 tanh[6,5 (xw- 0,52)] + 6500 exp(-xw I 0,065)- 800}11,987 
-C,= volume reacionall L: volume específico= VREAC I L: Vi 
- Vi= ni PMi I Pi = (xi VREAC) PMi I Pi 
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4.4 CÁLCULO DO FLUXO MOLAR DE LÍQUIDO 
A equação do fluxo molar de líquido foi dada por Grosser et al. (1987). Conforme 
Grosser, o fluxo de líquido no interior da coluna depende do grau de avanço da reação em 
cada prato e varia de acordo com: 
n 
Lk =Lk-1 + LV;~;.k +Fk (4.7) 
i=l 
onde k indica o prato e n é o número de componentes reativos. 
Uma vez que o grau de avanço é o mesmo para todos os componentes reativos, a 
equação (4.7) toma-se: 
n 
Lk =Lk-1 +~kLv; +Fk (4.8) 
i=l 
Para o caso particular da polimerização do nylon 6,6: 
(4.9) 
O grau de avanço é calculado através da equação dada por Grosser et al. (1987): 
(4.9a) 
onde o índice B indica o componente amina e k, o prato. 
Neste trabalho o fluxo molar de líquido será calculado apenas para mostrar que ele 
é aproximadamente constante em cada prato entre os pontos de alimentação. Isto porque a 
taxa de alimentação reativa é pequena e a redução do fluxo de líquido devido à reação 
também é pequena comparada à taxa de refluxo (Grosser et al. (1987)). 
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4.5 MODELAGEM MATEMÁTICA DE UMA COLUNA DE DESTILAÇÃO COM 
REAÇÃO QUÍMICA EM ESTADO ESTACIONÁRIO- MODELO DE 
ORDEM REDUZIDA 
O desenvolvimento do modelo de ordem reduzida para a modelagem e simulação 
de uma coluna de destilação com reação química em estado estacionário, com a aplicação 
da colocação ortogonal, se dará a partir das equações de balanço de massa e de equilíbrio 
líquido-vapor. Os trabalhos de Grosser et a!. (1987) e Reis (1996) serão tomados como 
base para este desenvolvimento. 
4.5.1 MODELO MATEMÁTICO NO ESTADO ESTACIONÁRIO 
Nesta seção, o modelo matemático é desenvolvido para a simulação do 
comportamento de colunas de destilação com reação química em estado estacionário 
conforme ilustrado na Figura 4.1, lembrando que A é o ácido, B é a diamina, C é o sal e W, 
a água: 
J solução de I condensador I ' 'I sal I § total I água 
1 T 




Figura 4.1 -Coluna de Destilação Reativa para o Processo de Polimerização do nylon 6,6. 
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As seguintes hipóteses simplificadoras são admitidas para o equacionamento do 
modelo: 
componentes A (ácido) e C (sal) não são voláteis; 
a reação ocorre somente na fase líquida e atinge o equilíbrio instantaneamente 
em cada prato; 
o equilíbrio de fases é instantâneo em cada prato; 
as soluções são diluídas, e assim sendo a variação da temperatura é pequena e 
será considerada apenas no cálculo da taxa de reação química; 
o volume reacional é constante em cada prato; 
o fluxo molar de vapor é constante na coluna; 
um condensador total proporciona o refluxo; 
os efeitos térmicos de mistura são desprezíveis; 
a pressão é constante ao longo da coluna; 
a composição ao longo do prato é uniforme e igual à do líquido que verte para o 
prato localizado imediatamente abaixo. 
A figura 4.2 representa uma coluna de destilação com k pratos. Os índices 
atribuídos às composições de líquido e vapor que se cruzam em determinado prato são 
iguais, a fim de facilitar o emprego da colocação ortogonal. A numeração dos pratos 
também está apresentada de acordo com a técnica da colocação. 
condensador 
v;, 
~~~~~~L~o_j __ 7D .:::: = !"= = xi.o 
Fk -----
'-----?!_ - - - -
zi.,k 
Figura 4.2- Coluna de Destilação e visualização dos índices para um prato da coluna. 
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Tem-se então: 
balanço de massa do componente i no prato k: 
(4.10) 
balanço de massa global e do componente i no condensador: 
Vo=Lo+D 
V o Yi,o = Lo Xi,o + D Xi,o ( 4.11) 
ou seJa 
Yi,O = Xi,O (4.12) 
Para o cálculo do equilíbrio líquido-vapor do componente i que deixa o prato k será 
utilizada a equação de Eficiência de Murphree: 
Em _ Yi,k-1 -y,,k 
i,k - * 
y i,k-1 - y i,k 
(4.13) 
sendo y*i,k-l igual a: 
Y*i,k-l = K;,k Xi,k (4.14) 
Combinando as equações ( 4. 13) e ( 4.14) tem-se: 
Yi,k-l - Yi,k = Emi,k (Ki,k Xi,k- Yi,k) (4.15) 
Neste trabalho, a eficiência de Murphree será considerada constante ao longo da 
coluna, de modo que Emi,k = Em e igual a L Assim, a equação para a constante de 
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Ao expandir-se a função Ui,k em uma série de Taylor e truncando nos termos de 
primeira ordem, tem-se: 
e 
Ou 
u.k 1 =u .• --· !'>.z l,- I, az 




Yk =K.kx.k + -




Com a utilização do polinômio de Jacobi, que é ortogonal no intervalo de O a 1, é 
necessário normalizar a variável z de modo que no topo da coluna, z seja igual a zero e na 
base, igual à unidade. Deste modo, !'>.z assume o valor numérico do inverso do número de 
estágios da coluna. 
Empregando-se as técnicas de colocação ortogonal nas equações (4.22) e (4.23), as 
derivadas das grandezas de vazão e composição em relação à variável espacial z serão 
substituídas por polinômios ortogonais, determinados pela escolha dos N pontos de 
colocação internos para a coluna. Tem-se nos j pontos de colocação internos, de acordo 
com a equação (4.16): 
ou 
N+2 
"A,u., =0 L.. J, I, 
1~1 
N+2 N+2 
j = 2, 3, ... , N+2 
LAi.l (L 1x 1,1 - V1y 1) + v,VREACRiLAi.' =0 j = 2, 3, ... , N+2. 
I~ ~ 
(4.24) 
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e 
Llz N+2 
y . -K X . --" A,y, =0 I,J l,J I,J Em L,_, J, 1, 
1=1 
j = 1, 2, ... , N+l. (4.25) 
Os coeficientes Aj,I são determinados pela escolha do número de pontos de 
colocação e por suas localizações e N, o número de pontos internos de colocação 
considerados. 
As equações (4.22) e (4.23) têm como condição de contorno as frações molares de 
líquido e vapor dos componentes entrando na coluna. Com a aplicação da colocação 
ortogonal, elas são representadas da seguinte maneira: 
para z =O, 
z= 1, 
Xi=Xi,l 
Yi = Yi.N+2 (4.26) 
4.5.3 RESOLUÇÃO DAS EQUAÇÕES OBTIDAS ATRAVÉS DA COLOCAÇÃO 
ORTOGONAL 
Os dados da coluna a serem introduzidos para a determinação do perfil completo da 
coluna são: 
- número de alimentações laterais; 
- número de componentes; 
- número de componentes voláteis; 
- número de pratos da coluna; 
- vazão de destilado; 
-razão de refluxo; 
- pressão de operação da coluna; 
- vazão e composição de vapor alimentado; 
- eficiência de Murphree; 
- vazão, composição e localização das alimentações laterais; 
- coeficiente estequiométrico dos componentes da reação; 
- volatilidade relativa; 
- volume reacional; 
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- massa específica, peso molecular e constantes de Antoine dos componentes 
voláteis. 
A estimativa do perfil inicial da coluna é feita com base na mawr e menor 
temperatura de ebulição dos componentes voláteis da mistura, na pressão de operação da 
coluna. Essas temperaturas são determinadas através da equação de Antoine. Assim, na 
base da coluna tem-se a maior temperatura de ebulição e no topo, a menor. A partir dessas 
temperaturas, são calculadas as frações molares de líquido de cada componente volátil, no 
topo e na base: 
p 
x. = _ ___::_____ 
1,topo (P.sat _ P) 
1,topo 
p 
(4.27) e xi,base 
(P."' - P) 1,base 
Para os componentes não-voláteis admite-se composição igual à da alimentação 
mais próxima. 
Após as normalizações das frações molares, é admitido um perfil linear das 
composições molares de líquido e da temperatura ao longo da coluna. É importante 
observar que a restrição da faixa de temperatura válida para a utilização da equação da 
cinética de policondensação apresentada por Steppan et ai. (1987) é respeitada. O fluxo 
de vapor é constante e o fluxo de líquido é considerado constante, inicialmente, 
respeitando-se o balanço de massa nos pontos de alimentação. 
Tendo já determinado o perfil inicial de temperatura e composição de líquido na 
coluna, a constante de equilíbrio K em cada ponto de colocação e para cada componente 
volátil é calculada através da subrotina EQUIL e as frações molares de vapor de cada 
componente nos pontos de colocação são avaliados através da equação (4.25), com a 
utilização do método de Eliminação de Gauss descrito anteriormente. 
!!.z N+2 
Y .. -K X --" A,y, =0 l,J I,J l,J Em L...J J, 1, 
1=1 
j = 1, 2, ... , N+l. (4.25) 
Com esses valores, em conjunto com o perfil de vazões, é calculado o jacobiano do 
sistema de equações dado, que compreendem as equações (4.24), (4.26) e (4.27) e as 
equações de balanço de massa por componente na alimentação, para NC-1 componentes, 
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através do método de Broyden. É feito a normalização das frações molares de líquido, 
atendendo à equação ( 4.17). 
N+2 N+2 
LA;.1(L 1x;,1 - V1Y;,1)+v;YREACR;LA;.• =0 j =2, 3, ... , N+2. 
1=1 1:1 
Condições de contorno: 
p 
x. =---=~­







z = O, Xj = Xi,l 
z = 1, Yi = Yi.N+2 
p 
X ;,b,., = (P."' - P) 
1,base 
NC 






O cálculo da matriz jacobiana desse sistema será feito através de derivadas 
numéricas conforme: 
f (x + C.x ) - f (x . ) 




sendo C.xi = 0,00001 Xj. 
Deste modo, ao se aplicar o método de Newton-Raphson, novos valores de fração 
molar de líquido são calculados e o procedimento é repetido até que o seguinte critério de 
convergência seja atingido: 
[ ]
1/2 
~~~C.x~i (0,001(N + 2)NCO (4.29) 
sendo N o número de pontos internos de colocação e NCO o número de componentes 
menos 1. 
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A seguir vem urna breve descrição do programa, desenvolvido conforme os 
procedimentos descritos: 
- Programa Principal, responsável pelos seguintes procedimentos: 
~ entrada das condições de operação da coluna e das propriedades termodinâmicas 
dos componentes; 
~ valores iniciais das vazões de líquido e vapor; 
~ apresentação dos resultados. 
- INICIO: calcula o perfil inicial de temperatura e composição. 
- RESOL V: faz a avaliação da matriz jacobiana do sistema de equações, calcula os valores 
de Xk+ 1 pelo método de Broyden e testa o critério de convergência. 
- EQUIL: calcula a constante de equilíbrio K através da equação ( 4.5). 
-CAL Y: calcula as frações molares de vapor através da equação (4.25). 
-VALOR: calcula o valor da equação (4.24) nos diversos pontos de colocação. 
- REACAO: calcula o valor da taxa de reação através da equação ( 4.6). 
- NORMA: calcula a fração molar do líquido do NC-ésimo componente e normaliza as 
frações molares de líquido dos componentes se estes estiverem fora da faixa 0-1. 
-NORMA Y: normaliza as frações molares de vapor dos componentes voláteis. 
GAUSS: resolve o sistema de equações algébricas lineares através do método da 
Eliminação de Gauss. 
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Figura 4.3 -Diagrama de Bloco Simplificado para o Programa desenvolvido. 
A linguagem utilizada para a programação foi FORTRAN, e o programa 
desenvolvido pode ser executado nos aplicativos Fortran Power Station versão 4.0 e 
Salford Plato versão 2.0 I. O ANEXO I traz urna listagem do programa. 
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5 SIMULAÇÃO DE COLUNAS DE DESTILAÇÃO COM REAÇÃO 
QUÍMICA- RESULTADOS E DISCUSSÃO 
5.1 INTRODUÇÃO 
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Neste capítulo será apresentada a simulação da coluna de destilação com reação 
química, conforme o modelo desenvolvido anteriormente, com a aplicação da colocação 
ortogonal, para a polimerização do nylon 6,6. 
Serão realizadas simulações apenas em regime estacionário, porém, com variações 
no número e localização dos pontos de colocação, na razão de refluxo, na posição da 
alimentação reativa, no número de pratos da coluna, na vazão de alimentação de sal e na 
sua alimentação. 
A simulação do sistema sem a reação química também será apresentada visando 
ilustrar a vantagem da utilização de uma alimentação reativa para a recuperação de 
diamina do processo. 
Para todos os casos, a variável avaliada para a escolha do melhor teste ou 
comparação entre os testes, será a fração molar de diamina perdida com o vapor. Não mais 
que 300ppm de hexametileno diamina (4,7.10-5 em fração molar) deve ser perdido 
(Doherty e Buzad (1992), Ogata (1960)). As tabelas mostrarão a composição da corrente 
de líquido e o valor da fração molar de diamina utilizados para comparação será o Xtopo 
uma vez que Xtopo = Yprato I = Ytopo· 
5.2 CONFIGURAÇÃO DA COLUNA DE DESTILAÇÃO 
Para a simulação do modelo desenvolvido aplicado ao processo de polimerização 
do nylon 6,6 foram consideradas duas correntes de alimentação de líquido saturado sendo 
uma basicamente solução aquosa do sal (adipato de hexametileno diamonium) introduzida 
no prato 2 da coluna e outra reativa no prato 9, contendo ácido, sal, água e traços de 
diamina, além de uma alimentação de vapor saturado feita na base da coluna, constituída 
de água e diamina, conforme ilustrado anteriormente na figura 4.1. Não há retiradas 
SIMULAÇÃO- RESULTADOS E DISCUSSÃO 41 
laterais de líquido ou vapor. A tabela 5 .I apresenta as condições gerais de operação da 
coluna. O número de estágios, a posição dos pratos de alimentação, a razão de refluxo e a 
pressão de operação da coluna foram escolhidos conforme descrito por Jacobs e 
Zimmerman (1977), Grosser et al. (1987) e US Patent 3,900,450 (1975). A eficiência de 
Murphree foi considerada 100 % para todos os pratos. 
Tabela 5.1 -Condições de Operação da Coluna 
Número de pratos 12 
Pressão da coluna (atm) 10,01 
Razão de refluxo 0,5 
Eficiência de Murphree 1 
As vazões e composições das alimentações foram retiradas de Grosser et al. (1987) 
e estão apresentadas na tabela 5.2. Inicialmente a composição em cada estágio é água pura. 
Conforme citado pelos mesmos, o volume reacional escolhido é de 10,0 litros e a 
volatilidade relativa entre água e diamina é de 4, 7. 
Tabela 5.2 Vazão e composição em fração molar das alimentações 
Alimentação Vazão(mol/h) água diamina ácido sal 
Reativa 1,57 0,9334 0,0020 0,0384 0,0262 
Sal 100,0 0,9207 0,0125 0,0125 0,0543 
Vapor 130,0 0,9963 0,0037 - -
As constantes de Antoine (Reis, 1996 e Rousseau, 1989) para a determinação das 
temperaturas do topo e da base da coluna para os componentes voláteis, a massa específica 
e o peso molecular (Perry e Green, 1984) de todos os componentes estão na tabela 5.3. 
Tabela 5.3- Constantes de Antoine, massa específica e peso molecular 
A* 8* C* p (g/ml) PM(g/mol) 
Agua 7,96681 1668,2 228,0 0,9970 18,01 
Diamina 8,319 2577,3 273,15 0,8477 116,20 
A c ido - - - 1,3600 146,14 
Sal - - - 1,1000 262,34 
*logP-A-B/(T+C) P-> mmHg o T-> C 
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5.3 SIMULAÇÃO DE COLUNAS DE DESTILAÇÃO COM REAÇÃO QUÍMICA 
Para a simulação do modelo de ordem reduzida obtido através da aplicação da 
colocação ortogonal, foi necessária a fixação de alguns parâmetros utilizados na obtenção 
da matriz AiJ· Inicialmente foram feitos alguns testes com o propósito de avaliar o melhor 
valor para alfa e beta, variáveis estas relacionadas à distribuição dos pontos de colocação 
na coluna. Para tanto, com um número de pontos de colocação arbitrário, fez-se a 
simulação variando alfa e beta, escolhendo o par que melhor apresentou resultado no que 
diz respeito à fração molar de diamina perdida no topo da coluna. 
Todos os testes foram realizados analisando-se o problema com e sem reação 
química. Para alguns testes sem reação química, o programa foi interrompido apresentando 
divisão por zero na subrotina Gauss. Por este motivo os resultados obtidos para os mesmos 
testes com reação química foram desconsiderados. 
Os valores escolhidos para alfa e beta são iguais e correspondem a 0,0. Para os 
pares de valores (0,5 ; 0,0) e (0,5 ; 0,5) o programa apresentou problemas de convergência, 
posteriormente. 
Os testes realizados estão ilustrados na tabela 5.4 e podem ser visualizados nas 
figuras 5.1 e 5.2. Observa-se que dependendo da faixa de interesse, a escolha do valor 
destes parâmetros pode ser bastante significativa. Para este trabalho, não houve problemas 
pois o estudo se deu principalmente na região do topo da coluna onde as curvas 
praticamente se sobrepõem. 
Tabela 5.4- Escolha do melhor valor para alfa e beta 
Ptos.Col.Int. alfa beta Xctiamina no lúpo.l O * 
9 0,0 0,0 2,7 
0,0 0,5 3,0 
0,5 0,0 2,4 
0,5 0,5 2,6 
* valores obttdos nos testes com reação qulmtea 
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Figura 5.2- Comparação entre os pares de valores de alfa e beta para a diarnina. 
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Figura 5.4 - Comparação entre os pares de valores de alfa e beta para o sal. 
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Fixados alfa e beta, partiu-se para a escolha do número de pontos de colocação 
internos que melhor ilustrasse o comportamento das variáveis na coluna. A tabela 5.5 
mostra que o número de pontos de colocação tem grande influência nos resultados da 
simulação. O parâmetro SOMA F representa o somatório das equações de balanço de 
massa, dado pela equação (4.24), aplicada aos pontos de colocação. 
Tabela 5.5- Escolha do número de pontos de colocação, com a=~= 0,0 
N2 Ptos.Col.Int. Xdiamina no topo SOMA F 
5 4,16.10- 0,2769.10" 
7 2,4.Io·- 0,6303.10., 
8 2,4.1 o·' o, 1657.1 o·· 
9 2,7.10"' 0,1201 
10 1,97.10"' 0,154l.W 
11 2,2.1 o·- 0,1461 
Para o caso analisado neste trabalho, tendo a coluna 12 pratos, verifica-se que a 
escolha de poucos pontos de colocação (5) não traz bons resultados. Apesar do teste com 
11 pontos apresentar um bom resultado, como o objetivo do método da colocação é a 
redução do tempo de processamento através da redução do número de equações 
matemáticas (aplicadas somente nos pontos de colocação e não prato-a-prato), a escolha 
entre 7 e 8 pontos também garante a eficiência da simulação. 
Uma visualização do comportamento dos resultados obtidos variando-se o número 
de pontos de colocação internos está apresentada nas figuras 5.5 e 5.6, para água e diamina 
respectivamente. 
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Figura 5.5- Comparação entre os valores obtidos para a fração molar de água com 
diferentes pontos de colocação internos. 
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Figura 5.6 - Comparação entre os valores obtidos para a fração molar de diarnina 
com diferentes pontos de colocação internos. 
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Analisando-se as frações molares de diamina perdida com a água no topo da coluna 
para os pontos de colocação apresentados na tabela 5.5, pode-se afirmar que com 7 pontos 
os resultados são melhores quando avaliado também o fator SOMA F. Porém os testes que 
serão apresentados a seguir para a simulação da coluna com reação química, serão feitos 
utilizando-se 8 pontos. Com este número, pode-se observar melhor o comportamento da 
coluna diversificando o valor de variáveis como razão de refluxo, posição da alimentação e 
número de pratos. 
5.3.1 SIMULAÇÃO DA COLUNA DE DESTILAÇÃO SEM REAÇÃO QUÍMICA 
Para efeito de comparação foi realizada a simulação da coluna de destilação 
utilizando a configuração descrita no item 5 .2, sem considerar a reação química. Os 
resultados obtidos estão nas tabelas 5.6a, 5.6b e 5.6c. 
Tabela 5.6a- Dados de saída do Programa 
N" Iterações 8 
SOMA F 0,5914.10"' 
Balanço de Massa Global -0,02% 
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Tabela 5.6b- Perfil Final da Coluna 
Prato T("C) VL (moi/h) VV (moi/h) Alimentação (moi/h) 
1 257,00 144,905 130,00 -
2 251,82 144,905 130,00 100,00 
3 246,64 55,231 130,00 -
4 241,45 44,905 130,00 -
5 236,27 44,905 130,00 -
6 231,09 44,905 130,00 -
7 225,91 44,905 130,00 -
8 220,73 44,905 130,00 -
9 215,55 44,905 130,00 1,57 
10 210,36 43,335 130,00 -
11 205,18 43,335 130,00 -
12 200,00 43,335 130,00 -
Tabela 5.6c- Fração Molar de Líquido dos Componentes 
Prato Agua Diarnina Acido Sal 
1 0,941340 0,011861 0,009042 0,037757 
2 0,945845 0,010926 0,008425 0,034803 
3 0,986511 0,006631 0,002138 0,004720 
4 0,993341 0,004401 0,001343 0,000916 
5 0,994965 0,002776 0,001343 0,000916 
6 0,995813 0,001928 0,001343 0,000916 
7 0,996463 0,001278 0,001343 0,000916 
8 0,996914 0,000827 0,001343 0,000916 
9 0,998237 0,000522 0,000738 0,000503 
10 0,999714 0,000286 0,000000 0,000000 
11 0,999880 0,000120 0,000000 0,000000 
12 0,999970 0,000030 0,000000 0,000000 
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As figuras 5.7 e 5.8 mostram o comportamento das frações molares de 
líquido dos componentes para o sistema analisado. 
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Figura 5.8- Frações molares de líquido vs. pratos, sem reação química. 
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5.3.2 SIMULAÇÃO DA COLUNA DE DESTILAÇÃO COM REAÇÃO QUÍMICA 
Utilizando a mesma configuração do item 5.2, foi feita a simulação obtendo-se os 
resultados apresentados nas tabelas 5.7a, 5.7b e 5.7c. 
Tabela 5.7a- Dados de saída do Programa 
N2 Iterações 22 
SOMA F 0,1657.1o·· 
Balanço de Massa Global -0,02% 
Tabela 5.7b- Perfil Final da Coluna 
Prato T (°C) VL (moi/h) VV (moi/h) Alimentação (moi/h) 
1 257,00 144,905 130,00 -
2 251,82 144,905 130,00 100,00 
3 246,64 44,905 130,00 -
4 241,45 44,905 130,00 -
5 236,27 44,905 130,00 -
6 231,09 44,905 130,00 -
7 225,91 44,905 130,00 -
8 220,73 44,495 130,00 -
9 215,55 44,905 130,00 1,57 
10 210,36 43,335 130,00 -
11 205,18 43,335 130,00 -
12 200,00 43,335 130,00 -
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Tabela 5. 7c- Fração Molar de Líquido dos Componentes 
Prato Agua Diamina Acido Sal 
1 0,941337 0,011864 0,009042 0,037757 
2 0,984020 0,007864 0,002355 0,005760 
3 0,992468 0,005274 0,001343 0,000916 
4 0,994281 0,003460 0,001343 0,000916 
5 0,995371 0,002371 0,001343 0,000916 
6 0,996162 0,001580 0,001343 0,000916 
7 0,996665 0,001076 0,001343 0,000916 
8 0,996914 0,000690 0,000992 0,000677 
9 0,997641 0,000425 0,000279 0,000190 
10 0,999765 0,000235 0,000000 0,000000 
11 0,999900 0,000100 0,000000 0,000000 
12 0,999976 0,000024 0,000000 0,000000 
Verifica-se uma melhora na pureza da separação quando a reação química é 
considerada, como era de se esperar. Porém devido ao efeito da taxa de reação ser 
relativamente pequeno, e o sistema, de fácil separação, uma vez que as concentrações de 
reagentes são baixas, esta melhora não é muito significativa, neste caso. As figuras 5.9 e 
5 .lO ilustram estes resultados. 
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Figura 5.9- Comparação entre os testes com e sem reação química para água e sal. 
Figura 5.1 O - Comparação entre os testes com e sem reação química para diamina e 
ácido. 
SIMULAÇÃO- RESULTADOS E DISCUSSÃO 53 
5.3.3 SIMULAÇÃO DA COLUNA DE DESTILAÇÃO COM VARIAÇÃO DA 
RAZÃO DE REFLUXO, POSIÇÃO DA ALIMENTAÇÃO REATIVA. 
NÚMERO DE PRATOS DA COLUNA, VAZÃO DE SAL E VAZÃO E 
COMPOSIÇÃO DA ALIMENTAÇÃO NO PRATO 2 
Para ilustrar os efeitos de algumas variáveis do processo na pureza da separação 
mais testes foram realizados e serão mostrados a seguir. Estes testes estarão sendo sempre 
comparados ao teste obtido com a configuração apresentada no item 5.2. 
5.3.3.1 RAZÃO DE REFLUXO: 0,4 
Os resultados obtidos para esse sistema estão nas tabelas 5.8a, 5.8b e 5.8c. 
Tabela 5.8a- Dados de saída do Programa 
N~ Iterações 15 
SOMA F 0,1526.10" 
Balanço de Massa Global -0,01% 
Tabela 5.8b- Perfil Final da Coluna 
Prato T("C) VL (moi/h) VV (moi/h) Alimentação (moi/h) 
1 257,00 138,714 130,00 -
2 251,82 138,714 130,00 100,00 
3 246,64 38,714 130,00 -
4 241,45 38,714 130,00 -
5 236,27 38,714 130,00 -
6 231,09 38,714 130,00 -
7 225,91 38,714 130,00 -
8 220,73 38,304 130,00 -
9 215,55 38,714 130,00 1,57 
10 210,36 37,144 130,00 -
11 205,18 37,144 130,00 -
12 200,00 37,144 130,00 -
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Tabela 5.8c- Fração Molar de Líquido dos Componentes 
Prato Agua Diamina Acido Sal 
1 0,937024 0,014088 0,009446 0,039442 
2 0,969761 0,021535 0,002595 0,006109 
3 0,974512 0,022909 0,001533 0,001046 
4 0,976000 0,021435 0,001325 0,001040 
5 0,980153 0,017246 0,001346 0,001055 
6 0,985097 0,012300 0,001347 0,001056 
7 0,990805 0,006626 0,001327 0,001042 
8 0,993826 0,004288 0,001121 0,000765 
9 0,994062 0,005408 0,000315 0,000215 
10 0,994224 0,005776 0,000000 0,000000 
11 0,994845 0,005155 0,000000 0,000000 
12 0,999191 0,000809 0,000000 0,000000 
As figuras 5.11 e 5.12 mostram o comportamento das frações molares de líquido 
para este caso, comparando-os ao teste com reação química padrão. Observa-se um 
comportamento sem sentido para a curva da fração molar de diamina que pode ser 
explicado pelo valor do fator SOMA F (0, 1526.1 02) encontrado. 
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Figura 5.12- Fração molar de líquido para razão de refluxo 0,4. 
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5.3.3.2 RAZÃO DE REFLUXO: 0,6 
Os resultados obtidos para esse sistema estão nas tabelas 5.9a, 5.9b e 5.9c. 
Tabela 5.9a- Dados de saída do Programa 
N- Iterações 5 
SOMA F 0,3136 
Balanço de Massa Global -0,02% 
Tabela 5.9b- Perfil Final da Coluna 
Prato T (°C) VL (moi/h) VV (moi/h) Alimentação (moi/h) 
1 257,00 150,320 130,00 -
' 
2 251,82 150,320 130,00 100,00 
3 246,64 50,320 130,00 -
4 241,45 50,320 130,00 -
5 236,27 50,320 130,00 -
6 23I,09 50,320 130,00 -
7 225,91 50,320 130,00 -
8 220,73 49,910 130,00 -
9 2I5,55 50,320 130,00 I,57 
10 210,36 48,750 130,00 -
1I 205,18 48,750 130,00 -
I2 200,00 48,750 130,00 -
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Tabela 5.9c- Fração Molar de Líquido dos Componentes 
Prato Agua Diamina Acido Sal 
1 0,943438 0,011449 0,008717 0,036397 
2 0,985469 0,006848 0,002187 0,005496 
3 0,993680 0,004305 0,001198 0,000817 
4 0,995360 0,002624 0,001198 0,000817 
5 0,996354 0,001631 0,001198 0,000817 
6 0,997012 0,000972 0,001198 0,000817 
7 0,997346 0,000638 0,001198 0,000817 
8 0,998135 0,000376 0,000885 0,000604 
9 0,999395 0,000187 0,000249 0,000170 
10 0,999919 0,000081 0,000000 0,000000 
11 0,999971 0,000029 0,000000 0,000000 
12 0,999992 0,000008 0,000000 0,000000 
Comparando estes dois sistemas com o sistema original onde a razão de refluxo era 
0,5, verifica-se que a recuperação de diamina pode ser sensivelmente melhorada com o 




























Figura 5.13- Fração molar de líquido para razão de refluxo 0,6. 
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Figura 5.14- Fração molar de líquido para razão de refluxo 0,6. 
5.3.3.3 ALIMENTAÇÃO REATIVA NO PRATO 5 DA COLUNA 
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Este caso ilustra o efeito da localização da aíimentação reativa na pureza da 
separação. Observa-se que a mudança na localização desta vazão influencia a separação de 
forma a melhorá-la. Os resultados estão nas tabelas 5.10a, 5.10b e 5.10c. 
Tabela 5.10a- Dados de saída do Programa 
NQ Iterações 16 
SOMA F 0,6556.10'' 
Balanço de Massa Global -0,02% 
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Tabela 5.10b- Perfil Final da Coluna 
Prato T (UC) VL (moi/h) VV (moi/h) Alimentação (moi/h) 
1 257,00 144,905 130,00 -
2 251,82 144,905 130,00 I 00,00 
3 246,64 44,905 130,00 -
4 241,45 44,579 130,00 -
5 236,27 44,905 130,00 1,57 
6 231,09 43,335 130,00 -
7 225,91 43,335 130,00 -
8 220,73 43,335 130,00 -
9 215,55 43,335 130,00 -
10 210,36 43,335 130,00 -
11 205,18 43,335 130,00 -
12 200,00 43,335 130,00 -
Tabela 5.10c- Fração Molar de Líquido dos Componentes 
Prato Agua Diamina Acido Sal 
1 0,941333 0,011867 0,009042 0,037757 
2 0,984006 0,007879 0,002355 0,005760 
3 0,992452 0,005290 0,001343 0,000916 
4 0,994735 0,003475 0,001064 0,000726 
5 0,997029 0,002381 0,000350 0,000239 
6 0,998428 0,001572 0,000000 0,000000 
7 0,998964 0,001036 0,000000 0,000000 
8 0,999365 0,000635 0,000000 0,000000 
9 0,999628 0,000372 0,000000 0,000000 
10 0,999805 0,000195 0,000000 0,000000 
11 0,999921 0,000079 0,000000 0,000000 
12 0,999980 0,000020 0,000000 0,000000 
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Figura 5.16- Fração molar de líquido para alimentação reativa no prato 5. 
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Neste caso a perda de diamina original pode ser mantida com uma pequena redução 
da razão de refluxo (0,48 por exemplo). 
5.3.3.4 COLUNA DE DESTILAÇÃO COM 10 PRATOS 
Para verificar o sistema com um número menor de pratos na coluna fez-se a 
simulação considerando I O pratos, sendo a alimentação reativa introduzida no prato 6. Os 
resultados obtidos estão nas tabelas 5.11a, 5.11b e 5.11c. Não houve melhora no sistema o 
que era de se esperar (Grosser et al. (1987)), porém os resultados são aceitáveis. 
Tabela 5.11a- Dados de saída do Programa 
N~ Iterações 22 
SOMA F 0,3390.10 
Balanço de Massa Global -0,02% 
Tabela 5.11b- Perfil Final da Coluna 
Prato T("C) VL (moi/h) VV (moi/h) Alimentação (moi/h) 
I 257,00 144,905 130,00 -
2 250,67 51,874 130,00 I 00,00 
3 244,33 44,905 130,00 -
4 238,00 44,905 130,00 -
5 231,67 44,595 130,00 -
6 225,33 44,905 130,00 1,57 
7 219,00 43,335 130,00 -
8 212,67 43,335 130,00 -
9 206,33 43,335 130,00 -
10 200,00 43,335 130,00 -
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Tabela 5.11c- Fração Molar de Líquido dos Componentes 
Prato Agua Diamina Acido Sal 
1 0,941351 0,011850 0,009042 0,037757 
2 0,990307 0,007434 0,001343 0,000916 
3 0,992900 0,004841 0,001343 0,000916 
4 0,994457 0,003284 0,001343 0,000916 
5 0,996093 0,002093 0,001078 0,000735 
6 0,998230 0,001325 0,000265 0,000181 
7 0,999192 0,000808 0,000000 0,000000 
8 0,999565 0,000435 0,000000 0,000000 
9 0,999805 0,000195 0,000000 0,000000 
10 0,999953 0,000047 0,000000 0,000000 
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Figura 5.17- Frações molares de líquido para a coluna com lO pratos. 





















Figura 5.18- Frações molares de líquido para a coluna com 10 pratos. 
5.3.3.5 COLUNA DE DESTILAÇÃO COM 15 PRATOS 
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A fim de comparar melhor os resultados simulou-se também o processo porém para 
uma coluna de destilação com 15 pratos e alimentação reativa no prato 9. Estes resultados 
estão nas tabelas 5.13a, 5.13b e 5.13c. 
Tabela 5.13a Dados de saida do Programa 
N~ Iterações 36 
SOMA F 0,1049 
Balanço de Massa Global -0,02% 
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Tabela 5.13b- Perfil Final da Coluna 
Prato T ("C) VL (moi/h) VV (moi/h) Alimentação (moi/h) 
1 257,00 144,905 130,00 -
2 252,93 144,905 130,00 100,00 
3 248,86 44,905 130,00 -
4 244,79 44,905 130,00 -
5 240,71 44,905 130,00 -
6 236,64 44,905 130,00 -
7 232,57 44,731 130,00 -
8 228,50 44,120 130,00 -
9 224,43 44,905 130,00 1,57 
10 220,36 43,335 130,00 -
11 216,29 43,335 130,00 -
12 212,21 43,335 130,00 -
13 208,14 43,335 130,00 -
14 204,07 43,335 130,00 -
15 200,00 43,335 130,00 -
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Tabela 5.13c- Fração Molar de Líquido dos Componentes 
Prato Agua Diamina Acido Sal 
1 0,941328 0,011873 0,009042 0,037757 
2 0,972699 0,008579 0,004188 0,0145333 
3 0,992099 0,005642 0,001343 0,000916 
4 0,994028 0,003713 0,001343 0,000916 
5 0,995157 0,002584 0,001343 0,000916 
6 0,995908 0,001834 0,001343 0,000916 
7 0,996790 0,001201 0,001194 0,000815 
8 0,998006 0,000865 0,000671 0,000458 
9 0,999221 0,000529 0,000148 0,000101 
10 0,999650 0,000350 0,000000 0,000000 
11 0,999766 0,000234 0,000000 0,000000 
12 0,999864 0,000136 0,000000 0,000000 
13 0,999922 0,000078 0,000000 0,000000 
14 0,999966 0,000034 0,000000 0,000000 
15 0,999992 0,000008 0,000000 0,000000 
Através dos resultados observados na tabela verifica-se uma melhora na 
recuperação de diamina. Porém, analisando-se as figuras 5.19 e 5.20 vê-se que este 
melhora não é muito significativa. 
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Figura 5.20 - Composição de líquido para uma coluna com 15 pratos. 
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5.3.3.6 VAZÃO DE ALIMENTAÇÃO DE SAL: 50,0 MO L/H 
Este teste foi realizado com o objetivo de reduzir a vazão de líquido que é retirada na 
base da coluna. No processo para o nylon 6,6, onde um reator está acoplado a esta coluna, 
a vazão do líquido que retoma ao reator deve ser menor que a de vapor alimentado na 
coluna, observando-se que as composições destas vazões são basicamente água, e que esta 
deve ser retirada para que o equilíbrio da reação favoreça a formação do produto. 
Os resultados estão apresentados nas tabelas 5.14a, 5.14b e 5.14c e ilustrados através 
das figuras 5.21 e 5.22. 
Tabela 5.14a- Dados de saída do Programa 
N~ Iterações 21 
SOMA F 0,2507.10'' 
Balanço de Massa Global -0,03% 
Tabela 5.14b Perfil Final da Coluna 
Prato T("C) VL (moi/h) VV (moi/h) Alimentação (moi/h) 
I 257,00 94,905 130,00 -
2 251,82 94,905 130,00 50,00 
3 246,64 44,905 130,00 -
4 241,45 44,905 130,00 -
5 236,27 44,905 130,00 -
6 231,09 44,905 130,00 -
7 225,91 44,905 130,00 -
8 220,73 44,495 130,00 -
9 215,55 44,905 130,00 1,57 
lO 210,36 43,335 130,00 -
li 205,18 43,335 130,00 -
12 200,00 43,335 130,00 -
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Tabela 5.14c- Fração Molar de Líquido dos Componentes 
Prato Agua Diamina Acido Sal 
I 0,952209 0,011539 0,007221 0,029041 
2 0,985597 0,007673 0,002116 0,004614 
3 0,992570 0,005172 0,001343 0,000916 
4 0,994344 0,003398 0,001343 0,000916 
5 0,995420 0,002322 0,001343 0,000916 
6 0,996197 0,001544 0,001343 0,000916 
7 0,996686 0,001055 0,001343 0,000916 
8 0,997653 0,000678 0,000992 0,000677 
9 0,999114 0,000417 0,000279 0,000190 
!O 0,999768 0,000232 0,000000 0,000000 
11 0,999898 0,000102 0,000000 0,000000 
12 0,999976 0,000024 0,000000 0,000000 
1,00 r·-·-·-·--0,99 0,98 
0,97 
0,96 I padrão x 0,95 -•-água 
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Figura 5.21- Composição de líquido para uma alimentação de sal: 50,0 moi/h. 
























Figura 5.22- Composição de líquido para uma alimentação de sal: 50,0 moi/h. 
5.3.3.7 VAZÃO DE ALIMENTAÇÃO DO PRATO 2: 50,0 MOVH 
E COMPOSIÇÃO RICA EM ÁCIDO 
Este teste foi realizado com a composição de alimentação no prato 2, conforme a 
tabela 5.15. 
Tabela 5.15- Vazão e composição em fração molar da alimentação no prato 2 
Alimentação Vazão( moi/h) água diamina ácido sal 
Prato 2 50,0 0,5000 0,0125 0,4335 0,0540 
Apesar da equação que descreve a cinética de reação ser válida para concentrações 
molares de água entre I e 90%, este teste tem como objetivo verificar o comportamento 
das composições quando uma concentração maior de ácido é introduzida. 
Os resultados estão apresentados nas tabelas 5 .16a, 5 .!6b e 5 .16c, e nas figuras 5.23 
e 5.24. 
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Tabela 5.16a- Dados de saída do Programa 
N2 Iterações 29 
SOMA F 0,6219.10-o 
Balanço de Massa Global -0,06% 
Tabela 5.16b- Perfil Final da Coluna 
Prato T ("C) VL (moi/h) VV (moi/h) Alimentação (moi/h) 
1 257,00 94,905 130,00 -
2 251,82 94,905 130,00 50,00 
3 246,64 44,905 130,00 -
4 241,45 44,905 130,00 -
5 236,27 44,905 130,00 -
6 231,09 44,905 130,00 -
7 225,91 44,905 130,00 -
8 220,73 44,495 130,00 -
9 ' 215,55 44,905 130,00 1,57 
10 210,36 43,335 130,00 -
11 205,18 43,335 130,00 -
12 200,00 43,335 130,00 -

































































































Figura 5.23 - Composição de líquido para alimentação: 50,0 moi/h e composição 
rica em ácido. 
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Figura 5.24 - Composição de líquido para alimentação: 50,0 moi/h e composição 
rica em ácido. 
5.4 PERFIL DA VAZÃO DE LÍQUIDO 
O perfil da vazão de líquido foi calculado levando em conta a variação do número 
de moles, apenas para mostrar que o fluxo é aproximadamente constante em cada prato 
entre os pontos de alimentação. Conforme visto anteriormente, a taxa de alimentação 
reativa é pequena e a redução do fluxo de líquido devido á reação também é pequena 
comparada à taxa de refluxo (Grosser et al. (1987)), podendo assim ser considerado 
constante este perfil. 
A tabela 5.17 mostra os valores do fluxo de líquido calculados pelo programa e pela 
equação (4.9), representados por VL e L, respectivamente. A figura 5.25 ilustra estes 
valores. 
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Tabela 5.17- Perfil da Vazão de Líquido 
prato VL (moi/h) L (moi/h) 
1 144,905 144,849 
2 144,905 144,392 
3 44,905 44,849 
4 44,905 44,849 
5 44,905 44,849 
6 44,905 44,849 
7 44,905 44,849 
8 44,495 44,896 
9 44,905 44,895 
10 43,335 43,335 
11 43,335 43,335 
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Figura 5.25- Comparação entre os perfis da vazão de líquido. 
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5.5 ANÁLISE E DISCUSSÃO DOS RESULTADOS OBTIDOS 
Uma melhor visualização dos resultados obtidos através das simulações realizadas 
está apresentada na tabela 5.15. 
Tabela 5.15- Resultados Obtidos 
TESTE Xctiamina no topo SOMA F 
Padrão 2,4.10"1 0,1657.10"' 
Razão de Refluxo: 0,4 8,09.10 O, 1526.10" 
Razão de Refluxo: 0,6 8,0.10"" 0,3136.10 
Alimentação Reativa Prato 6 2,0.1 OC) o,6556.I o·l 
Coluna com 10 Pratos 4,7.10"' 0,3390.10 
Coluna com 15 Pratos 8,0.10"" 0,1049.10v 
Alimentação de Sal: 50 moi/h 2,4.10~ 0,2507.10"' 
Alimentação rica em ácido 2,7.10"' 0,6219.10-j 
Verifica-se que os melhores resultados foram alcançados aumentando-se a razão de 
refluxo ou o número de pratos da coluna. Porém para estes dois casos o fator SOMA F 
(relacionado ao balanço de massa) foi ruim. 
Para a razão de refluxo menor o resultado obtido não é aceitável lembrando-se que 
a fração molar de diamina perdida com o vapor não deve ser maior que 4,7.10-5. 
Deslocando-se a alimentação reativa para um prato mais próximo da alimentação 
do sal bons resultados foram obtidos. 
Uma coluna com 10 pratos também poderia ser utilizada neste processo porém um 
estudo mais preciso deveria ser feito. 
Alguns destes testes foram realizados por Grosser et al. ( 1987) e seus resultados 
estão de acordo com os deste trabalho. 
É importante lembrar que para o uso da equação da cinética de reação de 
policondensação do nylon 6,6 foi necessária a consideração das restrições da faixa de 
temperatura e concentrações de água na coluna. Para as concentrações de água não foi 
necessário nenhum ajuste pois as frações molares obtidas estavam na faixa de I a 90% que 
validam a cinética. Já as temperaturas sofreram uma correção e isto pode ter gerado erros 
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no cálculo da taxa de reação. Entretanto, é visível a melhora na recuperação de diamina 
quando incluída a reação. 
Observa-se claramente que a consideração do fluxo molar constante de líquido na 
coluna não afeta significativamente os resultados deste modelo, apenas simplifica-o. 
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6 CONCLUSÕES E SUGESTÕES 
6.1 CONCLUSÕES 
Os resultados das simulações realizadas neste trabalho demonstram a viabilidade da 
aplicação da colocação ortogonal na simulação de colunas de destilação com reação 
química em estado estacionário. 
Fatores como a localização e o número de pontos de colocação são importantes 
para a representação do comportamento da coluna. Porém, não existe uma metodologia 
adequada que permita determinar o número de pontos de colocação e os parâmetros alfa e 
beta dos polinômios interpoladores de forma a obter uma solução otimizada em relação à 
precisão dos resultados e tempo de processamento. Para o caso em estudo, observou-se que 
entre poucos pontos de colocação (5, 7) obtém-se resultados bons e ruins, o mesmo se 
verificando para a escolha de um número maior de pontos (1 O, 11 ). 
Para o caso do nylon 6,6 foi possível adaptar o modelo de destilação convencional à 
destilação reativa. Os testes com variação da razão de refluxo, posição da alimentação 
reativa e número de pratos da coluna comprovam este fato, apresentando resultados 
coerentes com o esperado. 
Com o modelo desenvolvido, pôde-se verificar a eficiência na recuperação de 
diamina através do uso de uma coluna de destilação reativa no processo. As condições de 
operação da coluna garantem a redução da pressão parcial da diamina e consequentemente 
da fração de diamina perdida, facilitando o controle do peso molecular do polímero no 
reator e evitando problemas de poluição ambiental conforme a solução de água é removida. 
6.2 SUGESTÕES PARA PRÓXIMOS TRABALHOS 
- Dividir a coluna em seções com o objetivo de contornar as descontinuidades nos 
perfis de vazão provocadas pela introdução das alimentações laterais. 
- Melhorar o cálculo do equilíbrio líquido-vapor para sistemas não ideais. 
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- Estender o estudo da destilação reativa em ordem reduzida para o estado 
transiente. 
- Desenvolver a modelagem e simulação do reator polimérico gás-líquido acoplado 
à coluna. 
- Aplicar o modelo desenvolvido a outros processos. 
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ANEXO I 
LISTAGEM DO PROGRAMA 
c 
c 










COMMON/OP4/COESTEQ(5), VLTR, VREAC,PM(5),R0(5), VT AXA(24) 
OPEN(UNIT=7 ,FILE='MA T A.DAT,STATUS='OLD') 
OPEN(UNIT=8,FILE='EXI.DAT',STATUS='OLD') 
OPEN(UNIT=9,FILE='TERM02.DAT,STATUS='OLD') 







90 FORMAT(/,3X,'PONTOS DE COLOCACAO :') 
WRITE(IMP, I 00) (ZP(I),I= I,NT) 
100 FORMAT(6(1X,FI 1.8)) 
c 





c c DADOS DA COLUNA 




10 FORMAT(//,3X,'DEOFATORINICIAL :') 
C READ(5,20) FATI 
FATI=O.O 
20 FORMAT(F6.4) 
IF(F A TI.EQ.O.O) F ATI=0.99 
READ(7,30) NP 
30 FORMA T( I X,I2) 
READ(7,') ALF,BET 
WRITE(IMP,SO) NP,ALF,BET 
50 FORMAT(//,3X,'COLUNA- PROGRAMA EM DUPLA PRECISAO', 
'11,3X,'N. DE PONTOS DE COLOCACAO INTERNOS= ',I2,/,3X,'ALFA = ', 





140 FORMA T(/) 
DO I60 I=I,NCOMP 
WRfl'E(IMP,I50) I,(XOME(I,J),J=I,4) 











190 FORMAT(/,3X,'DADOS DA COLUNA :',/,3X,'NPRATO ~ ',I2,3X, 
''EF. MURPHREE ~ ',G9.3,3X,'PCOL ~ ',Gl0.4,3X,'NCOMP ~',li) 







DO 205 r~ I ,NPRA 
205 FF(lf=O.O 
DO 210 I~I,NT 
DO 210 J~I,NT 
AX(l,J) ~ AC(l,J)'DZIEM(I) 






IF(RR.NE.999.0) GO TO 230 
VLO~DEST 
VV~DEST 
230 WRITE(IMP,240) DEST,RR 





C LEITURA DA ALIMENTACAO E POSICIONAMENTO NA COL. ORTOGONAL 
READ(8, 170) NFT 
IF(NFT.EQ.O) GO TO 380 
WRITE(IMP,250) 
250 FORMAT(/,3X,'ALIMENTACAO :~ 





270 FORMAT(3X, 'NF ~ ',I2,3X,'F ~ ',F8.3) 
WRITE(!MP,280) (I,Z(I),I~I,NCOMP) 
280 FORMAT(2(3X,'ZF(',ll,') ~ ',F6.4)) 
FF(NPRA-NF+lf=F 
PF~FLOAT(NF)/FLOAT(NPRA) 
DO 330 I~I,NT 
IF(PF.GT.ZP(I)) GO TO 330 
IF(FA(I).NE.O.O) GO TO 300 
FA(If=F 




DO 310 MC~l,NCOMP 
310 FCOM(MC)~FA(I)*ZF(MC,I)+F'Z(MC) 
DO 320 MC~I,NCOMP 





DO 370 IF~I,NT 
LISTAGEM DO PROGRAMA 
IF(FA(IF).EQ.O.ü) GO TO 370 
WRITE(IMP,350) IF,FA(IF) 
350 FORMAT(3X,'NP ~ ',I2,3X,'FA ~ ',F8.3) 
WRITE(IMP,360) (I,ZF(I,IF),I~I,NCOMP) 
360 FORMAT(2(3X,'ZF(',ll,') ~ ',F6.4)) 
3 70 CONTINUE 
c 
C LEITURA DAS RETIRADAS E POSICIONAMENTO NA COL. ORTOGONAL 
380 READ(8,170) NWT 
IF(NWT.EQ.O) GO TO 450 
WRITE(IMP,390) 




400 FORMAT(/,3X,'NW ~ ',I2,3X,'W ~ ',F8.3) 
PW~FLOAT(N)/FLOAT(NPRA) 
D0410 I~I,NT 









DO 440 IW~l,NT 
IF(W(IW).EQ.O.O) GO TO 440 
WRITE(IMP,430) IW,W(IW) 
430 FORMAT(/,3X,'NW ~ ',I2,' W ~ ',F8.3) 
440 CONTINUE 
c 










C LEITURA DE DADOS TERMODINAMICOS 











C PERFIL INICIAL DE TEMPERATURA E COMPOSICOES 
c 
DO 510 IK~I,NCOMPV 
TB(IK)~(273.15-CANT(IK,3)-CANT(IK,2)/(DLOGI O(PCOL '760.0)-
'CANT(IK,I))) 




LISTAGEM DO PROGRAMA 







T(l )~273.l5+(TBMlN-273.l5)'F ATl 
T(NT)~273.l5+(TBMAX-273.l5)'F A TI 
CALL INICIO (X) 
DO 550 NI~l,NCOMP 
WRITE(lMP,530) NI 
530 FORMAT(/,3X,'PERFILINICIAL PARA COMPONENTE ',ll,' :') 
WRITE(IMP,540) (I,X(NI,I),l~l,NT) 







560 FORMAT(/,3X,'BALANCO DE MASSA:') 
SOMA=O.O 




DO 564 l~L,NT 
IF(FA(I).NE.O.)THEN 












DO 568 I~l,NCOMP 
PPM(J)~PPM(J)+PM(I)'X(I, l) 







570 FORMAT(3X,'GLOBAL ~ ',F7.2,' %') 
c 
C RECOMPOSICAO DO PERFIL DA COLUNA 
lZ~l 
DO 575 J~l,NPRA-2 
ZPCOL~FLOAT(J)/FLOA T(NPRA-l) 
IF(ZPCOL.GT.ZP(IZ+ l ))IZ~IZ+ l 
TCOL(NPRA -J)~T(IZ)+(T(IZ)-T(IZ +I) )/(ZP(IZ)-ZP(IZ + l) )' (ZPCOL 
'-ZP(TZ)) 
VLL(NPRA-J)~VL(IZ)+FF(NPRA-J)+(VL(IZ)-VL(IZ + l )+FF(NPRA-J))/ 
'(ZP(IZ)-ZP(IZ + l) )' (ZPCOL-ZP(IZ)) 
VVV(NPRA-J)~VV(IZ)+(VV(IZ)-VV(IZ+l))/(ZP(IZ)-ZP(IZ+l))'(ZPCOL 
'-ZP(IZ)) 
DO 572 I~l,NCOMP 
LISTAGEM DO PROGRAMA 
XCOL(I,NPRA-J)~ X(I,IZ)+(X(I,IZ)-X(I,IZ + I) )/(ZP(IZ)-ZP(IZ +I ) ) 
"(ZPCOL-ZP(IZ)) 










DO 580 I~ I ,NCOMP 
XCOL(I,NPRA)~X(I, I) 






DO 590 I~ I ,NPRA 
590 TCOL{I)~TCOL{I)-273.I5 
WRITE{IMP,600) 
600 FORMAT{//,3X,'PERFIL FINAL DA COLUNA :'j) 
WRITE(',*)' PRATO TEMP VL VV FA' 
DO 620 I~ I ,NPRA 




DO 660 NI~I,NCOMPV 
WRITE{IMP,630) NI,(XOME(NI,J),J~I,4) 
630 FORMAT(/,3X,'COMPONENTE ',li,': ',A4,A4,A4,A4) 
WRITE(IMP,640) (I,XCOL(NI,I),YCOL(NI,I),I~I,NPRA) 
640 FORMAT(3X,'I ~ ',I2,3X,'X ~ ',Fl0.6,3X,'Y ~ ',Fiü.6) 
READ(',*) 
660 CONTINUE 
DO 690 NI~NCOMPV+I,NCOMP 
WRITE(IMP,670) NI,(XOME(NI,J),J~I,4) 
670 FORMAT(/,3X,'COMPONENTE ',li,': ',A4,A4,A4,A4) 
WRITE{IMP,680) {I,XCOL(NI,I),I~I,NPRA) 










IMPLICIT REAL*8 (A-H,O-Z) 
DIMENSION X{5,24),XA(5,24),XKI (5,24),V AL(96),FNOR(5) 




















DO 20 Nl=l,NCOMPV 
CALL CAL Y (X) 




DO 30 I= l ,NCOMPV 
30 X(l,l)=Y(I,l) 
WRITE(lMP,40) 




DO 70 Nl=l,NCOMPV 









C COMECO DO CALCULO DO JACOBIANO PARA CADA COMPONENTE 
SFO=O 
DO 100 NI=I,NCO 
100 FNOR(NI)=l.O 
lPO=O 
DO 120 Nl=l,NCO 
DO llO NJ=2,NT 
IPO=IPO+l 
CALL V ALOR(X,F) 
SFO=SFO+F*F 
IF(FNOR(NI).GT.l.OD+lO) FNOR(NI)=l.OD+ lO 
FNOR(NI)=FNOR(NI)'DABS(F) 





DO 210 INI=l,NCO 
DO 200 M=2,NT 
IPO=O 
ICOM=lCOM+ I 
DO 140 IS=l,NT 





DO 150 Nl= l ,NCOMPV 
150 CALLCALY(XA) 
CALLNORMAY 
DO 160 I=l,NCOMPV 
160 XA(I,l)=Y(I,l) 
DO 180 Nl= I ,NCO 
LISTAGEM DO PROGRAMA 
DO 170 NJ=2,NT 
IPO=!PO+l 
CALL V ALOR(XA,F) 
A(IPO,ICOM)=(F+ A(IPO,NTOTI ))/X(INI,M)/DELTAX 
170 CONTINUE 
180 CONTINUE 
DO 190 MIJ=I,NCOMPV 
DO 190 MIK=I,NT 
190 XK(MIJ,MIK)=XKI(MIJ,MIK) 
200 CONTINUE 




C TESTE DE CONVERGENCIA 
IPO=O 
SCON=O.O 
DO 220 Nl=l ,NCO 
DO 220 I=I,NTI 
IPO=IPO+I 
SCON=SCON+A(IPO,NTOTI )' A(IPO,NTOTI) 
220 CONTINUE 
SCON=DSQRT(SCON) 
IF(SCON.GT.SCLIM) GO TO 330 
c 
C SAlDA DA RESOL V 
IPO=O 
DO 240 Nl= I ,NCO 
DO 230 I= I ,NTI 
IPO=IPO+I 
230 X(Nl,l+l )= X(NI,I+ I )+A(IPO,NTOTI) 
240 X(Nl,I)=Y(NI,I) 
250 DO 252 NJ=I,NT 
252 CALL NORMA(X) 
NJ=O 
CALL EQUIL(X) 
DO 260 NI=I,NCOMPV 
CALL CAL V(X) 
260 CONTINUE 
CALLNORMAY 
DO 270 I= I ,NCOMPV 
270 X(I,I)=Y(I,I) 
WRITE(IMP,280) ICONT 
280 FORMAT(/,3X,'SAIDA DA RESOLV -ITERACAO: ',14) 
IPO=O 
DO 300 NI=I,NCO 
DO 290 NJ=2,NT 
IPO=IPO+I 













DO 350 NI=I,NCO 
DO 340 I=I,NTI 
IPO=!PO+I 
LISTAGEM DO PROGRAMA 




DO 352 NJ~I,NT 
352 CALL NORMA(XA) 
c 




DO 360 NI~I,NCOMPV 
CALL CAL Y(XA) 
360 CONTINUE 
CALLNORMAY 
DO 370 I~I,NCOMPV 
370 XA(I,I}=Y(l,l) 
SFI~.O 
DO 390 NI~ I ,NCO 
DO 380 NJ~2,NT 

















430 CALL NORMA(XA) 
c 
C TESTE DE CONVERGENCIA COM SK (AMORTECIMENTO) 
SCON~.O 
DO 450 NI~I,NCO 







460 FORMA T(3X,'IT: ',14,3X,'SK ~ ',F7.5,3X,'SCON ~ ',F8.4) 
IF(SCON.LE.SCLIM) GO TO 250 
ICONT~ICONT+l 
IF(ICONT.L T.ITMAX) GO TO 50 
WRITE(IMP,470) ITMAX 








C SUBROTINA PARA CALCULO DA EQUACAO DE BALANCO DE MASSA 
C DO COMPONENTE NI PARA O CALCULO DO JACOBIANO 















!C A =O 
SOMA=O.O 




SF(Nl)=SF(Nl)+ F A(l)* ZF(Nl,l) 
002010=1,2 
IF(WL(I,ID).EQ.O.O) GO TO 30 
ENTRA=FLOAT(NW(I,ID))/FLOAT(NPRA) 
10 ICA=!CA+I 
IF(ENTRA.GT.ZP(!CA+l)) GO TO 10 

























ZKI O = EXP(2.55-0.45*DT ANH(25. *(X(l,NJ)-0.55)))+8.58'(DT ANH(50.' 
*(X( I ,NJ)-0.1 ))·1.)*(1 .·30.05'X(3,Nl)) 
ZKIAP = ZK10'EXP( -I 0770. '(I.IT(NJ)- l ./473.)) 
ZK20 = EXP(( 1.-0.4 7'EXP((·X( I ,NJ)"0.5)/0.2))*(8.45-4.2*X( I,NJ))) 
DHR = (7650. *DTANH(6.5'(X( I ,NJ)-0.52))+6500. *EXP( -X(I,NJ)/0.065)· 
'800.)/1.987 
ZK2AP = ZK20'EXP( -DHR '(1./T(NJ)-l./473.)) 
ROM=O.O 
DO 10 J= I ,NCOMP 
ROM=ROM+(X(J,Nl)IRO(J)) 
10 CONTINUE 
CONCM=(ROM"( ·I))* I 000. 
TAXA(Nl) = CONCM'ZKIAP'(X(2,NJ)*X(3,NJ)-X(4,NJ)'X(I,NJ)/ZK2AP) 
LISTAGEM DO PROGRAMA 
c 











IMPLICIT REAL*8 (A-H,O-Z) 
DIMENSION X(5,24) 











00 20 !=2,NTI 
A(I,NT)~(XK(N1,1)*X(N1,1)+AX(I,NT)'Y(NI,N1)) 






























DO 90 NJ=NC,NF 
Y(2,NJ)=X(2,NJ)I(X(2,NJ)+VL TR 'X(1 ,NJ)) 
Y(l,NJ)=L-Y(2,NJ) 












C SUBROTINA PARA CALCULAR A FRACAO MOLAR DE X(NCOMP,Nl) 
c 
c 







DO lO I~I,NCO 
I O S~S+ X(l,NJ) 
X(NCOMP,NJ)~t.O-S 
c 
C TESTE DOS VALORES DE X(l,NJ) 
C SEOS VALORES DE X(I,NJ) ESTIVEREM FORA DA FAIXA 0-1, SERAFEITA 
C UMA NORMALIZACAO 
c 
s~.o 
DO 20 I~ I ,NCOMP 
XA~X(I,NJ) 
IF(XA.LT.O.O) lER~ I 
IF(XA.GT.l.O) lER~ I 
X(I,NJ)~DABS(X(J,NJ)) 
20 S~S+ X(I,NJ) 
IF(IER.EQ.O) RETURN 
c 
C NORMALIZACAO DOS X(I,NJ) 









C SUBROTINA PARA NORMALIZAR AS FRACOES MOLARES DO VAPOR 
c 
c 






DO 10 I~I,NCOMPV 
10 S~S+DABS(Y(J,NJ)) 
c 








LISTAGEM DO PROGRAMA 
c 
SUBROUTINE GAUSS (N,NS,A) 
c 
C GAUSS RESOLVE SISTEMA DE EQUACOES ALGEBRICAS PELO METODO DE EU-
C MINACAO DE GAUSS. PARA RESOLVER O PROBLEMA QX~U ONDE Q (N X N) 
C E U(NXNS),OPROGRAMAUSAUMA MATRIZAQUEEFORMADAPORQ 
C NAS SUAS PRIMEIRAS N COLUNAS E POR UNAS SEGUINTES NS COLUNAS. 
C A SOLUCAO RETORNA NA POSICAO DEU NA MATRIZ A. 
c 
DOUBLE PRECISION A(96,97),X 
NI ~N +I 
NT~N+NS 










IF (IP.EQ.Il) GO TO 30 
DO 20 J~II,NT 
X~ A(Il,J) 
A(Il,J) ~ A(IP,J) 
20 A(IP,J) ~X 
30 DO 40 J~I,N 
X~ A(J,Il)/ A(ll,II) 
D040K~I,NT 
40 A(J,K) ~ A(l,K)- X' A(Il,K) 
50 DO 70 IP~I,N 
I~NI -IP 
DO 70 K~NI,NT 
IF( A(I,I).EQ. O. )A(I,I)~ I E-8 
A(l,K) ~ A(I,K) I A(I,I) 
IF (l.EQ.I) GO TO 70 
li~ I-I 
D060J~I,Il 







SUBROUTINE INICIO (X) 
c 
C SUBROTINA PARA CALCULO DOS VALORES INICIAS DE X 
c 
c 








DELT~(f(NT)-T( I ))'0.95 
DO IOI~I,NT 
F A~ F AS+F A(I) 
T(I)~T(I )+DELT'ZP(I) 
IO CONTINUE 
LISTAGEM DO PROGRAMA 
c 
DO 50 INJ~ 1,2 
NJ~INJ 
1F(INJ.EQ.2) NJ~NT 
DO 20 I~ 1 ,NCOMPV 






DO 30 I~1,NCOMPV 
X(I,NJ)'= 1 .0/(PCOM(I)/P(NJ)-1 .0) 
30 SI~S1+DABS(X(I,NJ)) 






























IF(T(l ).L T.473. 15)T(l )'=473. 15 
IF(T(NT).GT.533. 15)T(NT)~533. 15 
C TEMPERATURA LIMITE PARA EQUACAO DA TAXA DE REACAO (200 A 265oC) 
c 
DELT=(T(NT)-T( 1 ))'0.95 
D0801~1,NT 
T(I)~T(1 )+DEL T'ZP(I) 
80 CONTINUE 
c 
c 
RETURN 
END 
c ************************************************************* 
c 
